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Este proyecto consta de dos partes. La primera parte se compone del diseño y construcción de
un gasificador de lecho fijo de corrientes paralelas a escala planta piloto; con calentamiento
indirecto por medio de la combustión de gases, el proceso se realiza a presión atmosféri-
ca utilizando como agente gasificante vapor de agua. Esta variante del proceso permite la
producción de una mezcla gaseosa con poder caloŕıfico entre 15 y 18 MJ/kg, que duplica
en valor el poder caloŕıfico de las mezclas de gas obtenidas a través de la gasificación con
calentamiento directo y alimentación de aire que oscilan entre 4 y 7 MJ/kg.
La segunda parte se compone de la realización de pruebas puesta a punto y calibración
del equipo. Con el fin de caracterizar el equipo. Adicionalmente, es desarrollado un modelo
termodinámico basado en el uso de constantes de equilibrio para predecir la composición
del gas obtenido en el gasificador de lecho fijo con corrientes paralelas en futuras fases de
experimentación llevadas a cabo.
Palabras clave: Enerǵıas renovables, biomasa, transformación termoquimica, gasifi-
cación, gasificador de corrientes paralelas, equilibrio termodinámico.
Abstract
This project is composed by two parts. The first one is about the design and building of a
fixed bed downdraft gasifier in a pilot scale; indirect heating is used in the process through
gas combustion, the process is carried out at atmospheric pressure, the reaction agent is
steam. It produces a mix of gases with high heating value between 15 y 18 MJ/kg, it is twice
the heating value of the mix of gases got through direct heating and air as agent reaction.
The second part is composed by fine tuning tests to establish the performance of the gasifier.
Additionally, it is developed a thermodynamic model based on the equilibrium constants for
predicting the composition of gas in the downdraft gasifier in latter phases of experimenta-
tion.
Keywords: Renewable energies, biomass, termochemical conversion, gasification, down-
draft gasifier, fixed bed gasifier, thermodynamic equilibrium.
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ṙ Tasa de reacción mol
m3 s
x CONTENIDO
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Śımbolos con letras griegas
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Caṕıtulo 1
Introducción
La búsqueda de alternativas a los combustibles fósiles se inicio a mediados del siglo pasa-
do, con el fin de suplir las necesidades energéticas existentes. Es por esto que se iniciaron
diferentes esfuerzos encaminados a desarrollar sistemas de generación de enerǵıa que em-
plearan como materia prima recursos renovables que no fueran susceptibles de agotamiento.
Es aśı como en la segunda guerra mundial el uso de biomasa se inicio por las necesidades
crecientes de suministro de enerǵıa. En páıses como Francia, Alemania y Suecia se lograron
desarrollar algunas técnicas de gasificación para aplicaciones automotrices [45]. Posterior-
mente, en la década de los setenta, debido al aumento de precios de los hidrocarburos, se
acentuó el interés por el uso de la biomasa como fuente alternativa de enerǵıa.
Ésto conllevo al establecimiento de planes espećıficos para el desarrollo de tecnoloǵıas limpias
y de producción de combustibles alternativos, adicionalmente se tomo conciencia acerca de
los efectos negativos que se causaban al ambiente originados por el uso de recursos fósiles.
Producto de esto, las leyes de control ambiental se han vuelto más estrictas y actualmente
existe un seguimiento riguroso de emisiones de gases contaminantes como los precursores de
la lluvia ácida (NOX , SOX), el material particulado y los gases causantes del efecto inver-
nadero (CO2, CH4 y N2O). Espećıficamente el uso de la biomasa como recurso energético
no incrementa los niveles de CO2 en la atmósfera [45], al tener en cuenta que las cantidades
liberadas de este gas, son las que son atrapadas por la biomasa en su ciclo de vida; logrando
de esta forma un ciclo cerrado en el cual no existe un incremento de producción de CO2.
La preocupación en el mundo por nuevas fuentes de enerǵıa e independencia energética, ha
entrado en la agenda de discusión y se ha convertido en un aspecto importante para los difer-
entes gobiernos debido al agotamiento de los recursos fósiles, sus altos costos y el aumento
del consumo energético producto del crecimiento de las economı́as de cada páıs, a tal punto
que se han creado estamentos gubernamentales encargados de desarrollar planes de enerǵıas
alternativas, espećıficamente planes de aprovechamiento de la biomasa. Partiendo de la con-
ciencia que se ha tomado sobre el innegable impacto ambiental causado por el uso de recursos
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fósiles, y la gravedad de la crisis derivada del calentamiento global, se hace necesario el uso
de enerǵıas renovables como la alternativa a tomar para la reducción de emisiones tóxicas a
futuro, desplazando o modificando los métodos de generación de enerǵıa tradicionales.
La biomasa es reconocida como el mayor recurso de enerǵıa renovable. Los principales com-
ponentes de esta son la celulosa, la hemicelulosa y la lignina. Las fuentes de biomasa para uso
energético la constituyen los recursos forestales, pecuarios, industriales, agŕıcolas, acuáticos y
urbanos. Algunas de las ventajas que se obtienen al usar la biomasa como recurso energético
son: puede ser transformada en combustibles sólidos, ĺıquidos o gaseosos; su aprovechamiento
energético produce bajas emisiones tóxicas, otorga un valor agregado a residuos considerados
desechos y comparada con otros tipos de enerǵıa renovable no es susceptible de variaciones de
recurso, ocasionadas por condiciones climáticas como es el caso para la enerǵıa eólica o solar.
Los procesos de conversión de la biomasa en enerǵıa se dividen en procesos fisicoqúımi-
cos, bioqúımicos y termoqúımicos. Por medio de los procesos fisicoqúımicos, se producen
aceites vegetales combustibles y biodiesel mediante la transesterificacion. En los procesos
bioqúımicos se somete la materia orgánica a la acción de la descomposición anaeróbica obte-
niendose biogas (en ausencia de aire). También mediante otro tipo de proceso bioqúımico,
la fermentación alcohólica, es posible obtener como producto del proceso alcohol combustible.
Los procesos termoqúımicos se clasifican en pirólisis, gasificación, combustión y licuefacción.
Estos procesos realizan la descomposición de la biomasa por medio de la aplicación de calor
y/o agentes de reacción como ox́ıgeno, aire, vapor de agua, dióxido de carbono, hidrógeno
o mezcla de estos gases, los cuales reaccionan con los combustibles obtenidos del proceso,
incrementando su poder caloŕıfico.
La pirólisis es el proceso fundamental para la realización de cualquier otro proceso termo-
qúımico y consiste en la descomposición térmica de la biomasa en ausencia de ox́ıgeno; como
producto de este proceso se puede obtener una combinación variable de combustibles sóli-
dos (carbonizado), liquido (alquitranes) y gaseosos. La gasificación es un proceso térmico
que permite la conversión de un combustible sólido, tal como el carbonizado obtenido de la
pirólisis en un combustible gaseoso, mediante un proceso de oxidación parcial.
La mezcla de gas combustible obtenida del proceso de gasificación de biomasa, puede ser
utilizada directamente en aplicaciones térmicas, como materia prima para la producción de
compuestos qúımicos como metanol o como combustible en motores de combustión interna.
El uso del gas obtenido del proceso de gasificación en motores de combustión interna es
una alternativa para la generación de potencia en las zonas apartadas que no cuentan con
acceso al sistema interconectado de enerǵıa eléctrica. Estas zonas al no tener acceso a este
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recurso de forma constante y segura, poseen niveles muy bajos de desarrollo y baja calidad
de vida, todo esto genera falta de oportunidades y la imposibilidad de asegurar servicios
vitales para el desarrollo de una comunidad. Es importante resaltar algunos beneficios so-
ciales y ambientales que se lograŕıan, al implementar la generación de potencia por medio
de la gasificación de biomasa, en las zonas no interconectadas como: generación de empleo,
creación de mercados locales, sustitución de combustibles fósiles y autonomı́a energética.
El presente proyecto consta de dos partes. La primera parte se compone del diseño, cons-
trucción y puesta a punto de un gasificador de lecho fijo de corrientes paralelas a escala
planta piloto; con calentamiento indirecto por medio de la combustión de gases, utilizando
como agente gasificante vapor de agua. Esta variante del proceso permite la producción de
una mezcla gaseosa con poder caloŕıfico entre 15 y 18 MJ/kg, que duplica en valor el poder
caloŕıfico de las mezclas de gas obtenidas a través de la gasificación con calentamiento directo
y alimentación de aire que oscilan entre 4 y 7 MJ/kg.
La segunda parte se compone de la realización de experimentos de gasificación y pruebas
del gas obtenido. Con el fin de caracterizar el equipo y desarrollar estudios que empleen
como materia prima biomasa con grandes cantidades de producción de residuos de procesos
agroindustriales actualmente no aprovechadas.
Este trabajo hace parte del proyecto: Gasificación de biomasa residual de procesamiento
agroindustrial, desarrollado por el Grupo de Investigación en Biomasa y Optimización Térmi-
ca de Procesos (BIOT) de la Universidad Nacional de Colombia con el apoyo de Colciencias,




En este capitulo se presentan los criterios empleados para la selección de la materia prima, los
procesos de transformación (secado, pirólisis y gasificación), el equipo para el procesamiento
(reactor de lecho fijo de corrientes paralelas).
2.1. Materia prima: Biomasa
Se considera que la biomasa es una fuente renovable de enerǵıa porque su valor proviene
del Sol. A través del proceso de fotośıntesis, la clorofila de las plantas captura su enerǵıa,
y convierte el dióxido de carbono (CO2) del aire y el agua del suelo en carbohidratos, para
formar la materia orgánica. Cuando estos carbohidratos se queman, regresan a su forma de
dióxido de carbono y agua, liberando la enerǵıa que contienen. De esta forma, la biomasa
funciona como una especie de bateŕıa que almacena la enerǵıa solar.
Existe una gran variedad de productos de interés energético, que pueden ser empleados en
la generación de potencia como: cultivos energéticos, residuos agŕıcolas, residuos forestales,
residuos industriales y residuos urbanos [33]. Los recursos biomásicos se presentan en difer-
entes estados f́ısicos que determinan la factibilidad técnica y económica de los procesos de
conversión energética que pueden aplicarse a cada tipo en particular. En la tabla 2-1 se
describen los principales estados t́ıpicos de la biomasa.
La biomasa de interés en este trabajo es la proveniente de residuos agroindustriales, estos
pueden ser residuos que provienen de un proceso agŕıcola, como por ejemplo el cuesco de
palma proveniente del cultivo de palma africana y residuos del aserrado de la madera.
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Tabla 2-1: Estados t́ıpicos de la biomasa [35].
Recursos de Tipo de residuo Caracteŕısticas
biomasa f́ısicas
Residuos Restos de aserrado: corteza, aserŕın, astillas. Polvo sólido w≤50%
forestales Restos de plantaciones: ramas, cortezas, ráıces Sólido w≤55%
Residuos Cáscara y pulpa de frutas y vegetales Sólido w≤70%
agropecuarios Residuos de cosechas: tallos, hojas y cáscaras Sólido w≤55%
Residuos Cáscara y pulpa de frutas y vegetales Sólido w≤40%
industriales Grasas y aceites vegetales ĺıquido, grasoso
Residuos Aguas negras ĺıquido
urbanos Desechos domésticos orgánicos Sólido w≤65%
El contenido de humedad de la biomasa es la relación de la masa de agua contenida por
kilogramo de materia seca. Para la mayoŕıa de los procesos de conversión energética es im-
prescindible que la biomasa tenga un contenido de humedad inferior al 30%. Muchas veces,
los residuos salen del proceso productivo con un contenido de humedad muy superior, que
obliga a implementar operaciones de acondicionamiento, antes de ingresar al proceso de con-
versión de enerǵıa.
Cada tipo de biomasa posee concentraciones espećıficas de celulosa, hemicelulosa, lignina,
extractos y cenizas que determinan su utilización en procesos de generación de potencia. En
la Tabla 2-2 se pueden apreciar los contenidos de celulosa, hemicelulosa, lignina, extractos
y cenizas de diversos tipos residuos agŕıcolas.
Tabla 2-2: Contenido de celulosa, hemicelulosa y lignina de diversos tipos de biomasa (%
en masa) [43].
Biomasa Celulosa% Hemicelulosa% Lignina% Extractos% Cenizas%
Cascara de coco 36,3 25,1 28,7 8,3 1,6
Bagazo de caña 41,3 22,6 18,3 13,7 4,1
Cascarilla de arroz 31,3 24,3 14.3 6,6 23,5
Paja de trigo 11,2 30,5 28,9 16,4 13,0
Tallos de máız 6,6 42,5 23,6 17,5 9,8
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2.1.1. Descripción de las materias primas
Como criterio de selección de la materia prima se toma la disposición y cantidades de pro-
ducción de biomasa residual, para ofrecer alternativas de disposición de los residuos de la
producción agroindustrial.
Entre los residuos agroindustriales más comunes en el páıs están el cuesco de palma de
aceite y la cascarilla de café. A continuación se hace una descripción de las particularidades
de cada uno de los residuos a emplear en este trabajo, posteriormente se ilustran el potencial
energético de cada uno de ellos comparados con otros tipos de biomasa convencionales en la
tabla 2-5.
Cuesco de palma de aceite
La palma de aceite es originaria de África Occidental, donde las poblaciones locales la uti-
lizan para los mas diversos usos, desde los alimenticios a los medicinales, incluyendo también
el uso de sus fibras, aśı como de su savia para la fabricación de vino de palma. La palma de
aceite pertenece a la familia de las monocotiledóneas. Es un cultivo de plantación perenne y
de rendimiento tard́ıo.
En Colombia el cultivo de palma de aceite se ha difundido ampliamente en los últimos años;
las plantaciones se encuentran pricipalmente en los departamentos de Meta, Nariño, Mag-
dalena y Cesar. Anualmente se producen casi 2,9 millones de toneladas de racimos de fruta
fresca de palma africana, de los cuales el aceite representa en promedio el 21% del peso del
racimo. La parte restante es considerada como residuo y esta conformada por el raquis, la
fibra y el cuesco [48]. En la figura 2-1 se ilustran las partes constitutivas del fruto de palma
de aceite.
Figura 2-1: Partes constitutivas del fruto de palma de aceite [18].
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La promoción de los actuales monocultivos a gran escala tiene dos objetivos centrales: la
extracción de aceites comestibles e industriales y la producción de biodiesel a partir del
aceite crudo de palma. Las cenizas del raquis quemado se utilizan como fertilizantes debido
a su alto contenido de potasio. La fibra es utilizada como combustible en los hornos de
las plantas procesadoras. El cuesco puede ser utilizado como complemento de materiales de
construcción (por ejemplo para las carreteras de acceso a las plantaciones) y para obtener
carbón activado. En la tabla 2-3 se presenta la composición de los racimos de fruta fresca
de la palma de aceite.
Tabla 2-3: Composición de los racimos de fruta fresca de la palma de aceite [16].
Racimo de fruta fresca Subdivision del fruto
Fruto Fibra Combustible de fibra 9,6 - 13%
62 -72% 11,6 - 15% humedad 2%
Racimos de fruta vaćıa Nueces Almendra 9,6 - 13%
17,7 - 26,1% 9 - 12,7% Cuesco 5 - 7%
Impurezas 0,5 - 2%
Humedad Aceite crudo Aceite puro 17 - 25,3%
10% 43% Afrecho 2%
Humedad 16 - 18%
Cascarilla de café
El fruto del cafeto es de forma ovalada o elipsoidal ligeramente aplanada. Contiene normal-
mente dos semillas plano convexas separadas por el tabique (surco) interno del ovario. Los
arbustos y árboles de café son del tipo perenne, leñoso y de un tallo resistente. En la figura
2-2 se ilustran las partes constitutivas del fruto de café.
Figura 2-2: Partes constitutivas del fruto de café [32].
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El café es un cultivo ampliamente difundido en Colombia, principalmente se cultiva en la
zona comprendida por los departamentos de Quind́ıo, Risaralda, Caldas y Antioquia. La
cascarilla de café, se obtiene como residuo del proceso de trillado realizado a los granos;
Entre los principales usos que se le dan están el ser empleada como materia prima para
quemas y proveer calor a los cultivos evitando el que se vean afectados por heladas. Grandes
volúmenes de la cascarilla producida no son aprovechados de ninguna forma. Por tal razón,
su uso como materia prima para procesos de generación de enerǵıa es una opción viable para
darle un valor agregado a este tipo de residuos. En la tabla 2-4, se hace una descripción
sobre la composición de los frutos del cafeto.
Tabla 2-4: Composición del fruto de café [16].
Frutos maduros del café, Café pergamino húmedo,
100 kg corresponden a: 100 kg corresponden a:
Pulpa fresca Café comercial seco
39 kg 54 kg
Muiclago Humedad
22 kg 21 kg
Café pergamino húmedo Cascarilla
39 kg 25 kg
En la la Tabla 2-5, se muestran las cantidades de producción de los tipos de biomasa de
interés en este estudio y de su respectivos residuos juntos con las cantidades de producción
de otros tipos de cultivo. Se puede apreciar como para el cultivo de la palma de aceite
la producción de cuesco representa un 5,35% de la producción total y sin embargo es una
cantidad mayor a la producción de cascarilla de café, lo cual da una visión clara de la cantidad
de biomasa residual proveniente del cultivo de palma.
Tabla 2-5: Potencial energético de varios tipos de cultivos [12, 48, 14].
Cultivo Producción Producto energético Producción % Energético
(Ton/año) (Ton/año)
Palma de aceite 2’858.868 Cuesco 152.998 5,35
Fibra 369.745 13,02
Arroz de riego 1’704.551 Cascarilla de arroz 426.138 25
Caña de azúcar 21’897.120 Bagazo de caña 6’350.165 29
Café 468.000 Cascarilla de café 117.000 25
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2.1.2. Caracterización de las materias primas
Con el fin de establecer el potencial energético que tiene cada tipo de biomasa se realizan el
análisis próximo, análisis ultimo y se determina el poder caloŕıfico de la misma. En la tabla
2-6 se observa el resultado de pruebas de caracterización para diferentes tipos de biomasa.
Tabla 2-6: Resultados de caracterización de varios tipos de biomasa (% en masa) [18].
Biomasa Análisis Análisis Poder
ultimo próximo caloŕıfico
% % MJ/kg





Cuesco de palma 52,8 5,7 ≤ 1 40,51 11,2 69 18,4 1,4 22,23 21,13
Cascarilla de café 50,3 5,3 ≤ 1 43,8 10,1 72,7 16 1,2 18,7 17,5
Bagazo de caña 53,1 4,7 ≤ 1 41,7 15,0 67 9,9 8,1 17,9 16,9
Madera de Haya 48,9 0,5 ≤ 1 45,4 5,53 84,7 9,4 0,39 18,3 17,1
1 Valor calculado por diferencia.
2 Valor obtenido de Correlación Boie.
3 Valor experimental.
Se puede observar como el cuesco de palma de aceite presenta el mayor poder caloŕıfico y
junto con la cascarilla de café tienen bajos valores de contenido de cenizas; lo cual los hace
interesantes para su uso en procesos termoquimicos.
Análisis próximo
Este análisis esta compuesto por contenido de cenizas, humedad y materia volátil. A con-
tinuación se describe cada uno de los aspectos que conforman este tipo de análisis, sus
caracteŕısticas e incidencia en el proceso de aprovechamiento energético de determinado tipo
de biomasa.
Contenido de cenizas: Se puede determinar mediante la norma DIN 51719, que se emplea
para combustibles sólidos como carbón mineral, coque, lignitos y carbón vegetal. Las cenizas
son compuestos inorgánicos que pueden actuar como catalizadores propiciando las reacciones
qúımicas en procesos termoquimicos [43]. Sin embargo, éstas pueden ocasionar problemas
de operación, relacionados con la posibilidad de fundición de este residuo, lo cual ocasiona
obstrucción de los equipos.
Contenido de humedad: Se puede determinar mediante la norma DIN 51718, usando
un horno de secado a 106 ± 2 ◦C. La humedad en la biomasa es un compuesto que no es
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aprovechable energéticamente, por lo tanto es importante mantener los niveles de humedad
al mı́nimo. Toda el agua contenida en la biomasa requiere enerǵıa para ser vaporizada, lo cual
implica que a mayor contenido de humedad, mayor es la cantidad de enerǵıa que debe ser
destinada para este propósito, lo cual implica grandes riesgos en la posibilidad de mantener
el proceso. En general, el contenido de humedad en la biomasa afecta la calidad del gas y
además reduce la enerǵıa obtenible, debido a que se requiere enerǵıa para vaporizarla [45, 15].
Proporción de materia volátil y carbón fijo: El contenido de materia volátil se puede
determinar usando la norma DIN 51720, la cual fue establecida en un principio para carbón
mineral, lignito y coque. En la biomasa la enerǵıa qúımica se encuentra guardada en dos
formas, carbón fijo y materia volátil; el contenido de materia volátil de un combustible sólido,
es la porción liberada como gas (incluyendo la humedad) por calentamiento. El contenido de
carbón fijo, es la masa remanente después de liberar los volátiles, excluyendo el contenido de
cenizas y humedad. El contenido de materia volátil y carbón fijo sirve para medir con que
facilidad la biomasa puede ser empleada en los procesos de conversión termoqúımica.
Análisis ultimo
Este análisis consiste en el análisis del contenido de C, N , H y O. A continuación se describe
cada uno de los aspectos que conforman este tipo de análisis, sus caracteŕısticas e incidencia
en el proceso de aprovechamiento energético de determinado tipo de biomasa.
Poder Caloŕıfico El poder caloŕıfico de un material se puede determinar mediante una
boba calorimetrica de acuerdo a la norma DIN 51900. Es el contenido de enerǵıa liberada,
cuando es quemado en el aire; este puede ser expresado de dos formas, poder caloŕıfico su-
perior (Ho) y poder caloŕıfico inferior (Hs). El poder caloŕıfico superior es la enerǵıa total
liberada cuando el combustible es quemado en presencia de aire, incluyendo el calor latente
contenido en el vapor de agua y por lo tanto representa la máxima cantidad de enerǵıa
potencialmente obtenible de un combustible. El poder caloŕıfico inferior es la enerǵıa total
liberada cuando el combustible es quemado en presencia de aire, excluyendo el calor latente
contenido en el vapor de agua. En términos prácticos, el calor latente contenido en el vapor
de agua no puede ser usado efectivamente y por lo tanto, el poder caloŕıfico inferior es el
valor apropiado para usar.
Adicionalmente el tamaño de part́ıcula y el contenido de metales alcalinos en la biomasa son
aspectos a tener en cuenta por la incidencia que pueden tener en los productos obtenidos del
proceso [43].
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Tamaño de part́ıcula
El tamaño de las part́ıculas es importante porque determina el comportamiento de la biomasa
dentro del gasificador, el espesor de la zona de gasificación y la carga mı́nima o máxima para
una operación satisfactoria [8]. En el proceso tiene lugar el calentamiento de las part́ıculas,
la difusión de reactivos hacia la part́ıcula y de productos desde esta hacia el medio gaseoso
que la rodea y reacciones sólido-gas en la superficie sólida. En los lechos fijos pueden crearse
problemas de perdida de carga y el colapso del movimiento del lecho, dependiendo de la
forma de las part́ıculas [8].
Contenido de metales alcalinos
La biomasa contiene sodio, potasio, magnesio, fósforo y calcio, los cuales pueden actuar
como catalizadores en los procesos de conversión termoquimica propiciando la aparición de
las reacciones qúımicas. Sin embargo, se requiere un especial cuidado; ya que la reacción de
estos con el silicio presente en las cenizas puede producir un ĺıquido pegajoso, el cual puede
llegar a obstruir el reactor y ocasionar dificultades en la operación del equipo [34].
2.2. Procesos de conversión
Con el fin de transformar la biomasa en combustibles sólidos, ĺıquidos y gaseosos; se han
desarrollado diversos procesos y tecnoloǵıas. Existen tres grupos principales en los que se
pueden clasificar los procesos existentes: fisicoqúımicos, bioqúımicos y termoqúımicos.
2.2.1. Procesamiento fisicoquimico
Consiste en prensar mecánicamente la biomasa, por ejemplo plantas oleaginosas como el
mańı, girasol, palma, soja y semilla de algodón, para producir aceites vegetales combustibles.
Por medio de procesos posteriores de transesterificacion estos aceites se pueden adecuar para
emplearlos en los motores de combustión de interna.
2.2.2. Procesamiento bioqúımico
Este tipo de procesamiento esta divido en dos clases de procesos: fermentación anaeróbica (en
ausencia de aire), en la cual la biomasa se deposita en una cámara hermética o biodigestor,
y después de un cierto tiempo de residencia se obtiene como producto un gas combustible
denominado biogas. Como otro producto del proceso se obtiene un residuo que presenta una
alta calidad como fertilizante, denominado bioabono. Fermentación alcoholica, se obtiene
como producto del proceso alcohol como combustible o carburante en motores de combustión
interna o para plantas de generación de enerǵıa.
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2.2.3. Procesamiento termoqúımico
Este tipo de procesamiento esta divido en pirólisis, gasificación, licuefacción y combustión.
Se refieren a la conversión de la biomasa por medio de reacciones qúımicas, propiciadas por
la adición de calor y/o la exposición a agentes de reacción, mediante las cuales se libera
enerǵıa directamente o se convierte la biomasa en combustible sólido, ĺıquido o gaseoso.
En la figura 2-3 se ilustran los diferentes procesos termoqúımicos y los productos obtenidos
de cada proceso.
Figura 2-3: Procesos termoqúımicos de conversión de la biomasa en enerǵıa [33].
El secado es un proceso transversal a los procesos termoqúımicos, se puede realizar en el
mismo proceso o de manera separada del mismo. Cuando se realiza al interior del proceso se
debe tener en cuenta que el agua requiere 2442 kJ/kg para ser vaporizada a 25 ◦C y aproxi-
madamente 1700 kJ/kg para alcanzar 850 ◦C durante los procesos de pirólisis y gasificación,
por lo tanto esta enerǵıa debe ser obtenida del proceso.
Cuando el proceso de secado se realiza de manera separada se tienen dos opciones a em-
plear, secado natural y/o secado forzado. El secado natural es una técnica simple basada en
el aprovechamiento de las condiciones ambientales favorables para facilitar la deshidratacion
de la biomasa y obtener niveles de humedad que faciliten las siguientes fases de transfor-
mación a realizar o bien, permitan obtener unos rendimientos aceptables en los procesos de
conversión energética a implementar.
El secado forzado se emplea generalmente cuando la biomasa se presenta con altos contenidos
de humedad (≥ 50%), motivado por los problemas que se presentan para la utilización de
la misma con fines energéticos, tales como, imposibilidad de transformación en combustibles
de calidad, reducción de rendimientos en las fases de transformación, baja eficacia en proce-
sos de conversión termoqúımica, incremento en la producción de sustancias contaminantes,
formación de incrustaciones en los equipos de procesamiento y/o inestabilidad del proceso.
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Cuando no es posible reducir la humedad del combustible residual mediante técnicas de
secado natural se recurre al secado forzado (o a sistemas combinados de ambos) utilizando
equipos que, mediante la aportación de un flujo térmico, permiten la deshidratación de los
residuos hasta los valores deseados. Para ello se emplean secaderos pneumáticos o rotatorios.
Los secadores de tipo pneumático están basados en el arrastre de los residuos mediante un flu-
jo térmico que durante el recorrido extrae la humedad de los sólidos. Suelen utilizarse cuando
el producto es de granulometŕıa fina y/o se requiere una deshidratación ligera. Básicamente
constan de un foco de calor (hogar donde se queman combustibles convencionales, o parte
de la propia biomasa previamente secada, para generar el flujo térmico deshidratador), canal
de secado (conducto de diámetro y longitud variable según diseño, donde el flujo térmico
generado arrastra los sólidos en suspensión, al tiempo que provoca la evacuación del agua
contenida en los mismos) y sistema de succión (aspirador ciclónico que produce una depre-
sión que posibilita el movimiento del sistema) [36].
Los secaderos rotatorios de tipo Trommel se suelen utilizar cuando se trabaja con materi-
ales muy húmedos y/o de granulometŕıa gruesa. Fundamentalmente constan de las mismas
partes que en el caso anterior; si bien en estos equipos el canal de circulación es un cilindro
de sección y longitud variable (en función de diseños), que gira con velocidad variable, facili-
tando un contacto ı́ntimo entre los sólidos y el flujo secante. La pendiente interior junto con
el giro produce el avance de los sólidos a una velocidad controlable. El tambor está dotado
interiormente de aspas, paletas o tornillos sinf́ın, que permiten regular el flujo de sólidos y
garantizar una adecuada exposición de la superficie de la biomasa al flujo térmico [36].
En la figura 2-4 se describe el efecto de la humedad y del contenido de ox́ıgeno como agente
de reacción en el poder caloŕıfico del gas obtenido durante el proceso de gasificación.
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Figura 2-4: Efecto de la humedad de la biomasa en el poder caloŕıfico del gas [45].
Pirólisis: Es la degradación térmica de la biomasa en una fraccion solida (carbón vege-
tal), una fracción liquida (alquitranes) y una fracción gaseosa compuesta de moleculas
simples (CO, H2, CO2, CH4 y CnHm). Esta se lleva a cabo por medio del calen-
tamiento de la biomasa en ausencia de ox́ıgeno [45, 38, 60], la proporción de cada
uno de estos productos es dependiente de las condiciones de operación, la composición
qúımica del tipo de biomasa y del equipo empleado. Espećıficamente la pirólisis puede
describirse como el comportamiento térmico de la biomasa a temperatura inferior a
550◦C [38, 7, 27].
Se ha demostrado experimentalmente que la presencia de vapor de agua durante la
pirólisis de la biomasa no afecta el desarrollo del proceso ni la formación de los produc-
tos hasta temperaturas del orden de 550◦C. A partir de este nivel de temperatura se
inician de manera apreciable las reacciones heterogéneas de gasificación entre el vapor
de agua y el carbonizado de la pirólisis [17, 1].
De acuerdo a la velocidad de calentamiento es posible diferenciar dos procesos para la
pirólisis de biomasa: la pirólisis lenta y la pirólisis rápida, la pirólisis lenta se realiza
con velocidades de calentamiento del orden de 1 a 10 K/min, se presentan reacciones
hasta 500 ◦C que promueven la formación de carbonizado, en esta se puede obtener
una producción de fase solida de alrededor de 35% [13, 27, 6, 58]. La pirólisis rápida se
realiza con velocidades de calentamiento del orden de 500 a 1000K/min [13], y permite
maximizar la producción de condensados, en esta se puede obtener una producción de
fase gaseosa del orden del 70 al 80% [13, 27, 6, 58].
Gasificación: Es la conversión termoqúımica de la biomasa en una mezcla de gas
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combustible por medio de reacciónes qúımicas propiciadas por la adición de calor y la
exposición a agentes de reacción.
El proceso se lleva a cabo a temperaturas de alrededor de alrededor de 800 a 1000 ◦C
[27, 7, 15, 38, 19], durante la gasificación se consigue la transformación de un sólido en
un gas, susceptible de ser aprovechado como combustible o como materia prima para
la producción de otros compuestos qúımicos [38].
Este proceso de gasificación puede ser dividido en dos etapas, las cuales se pueden re-
alizar de forma continua en un solo gasificador o se pueden realizar de forma separada
cada una en un equipo; la primera etapa es la degradación de la biomasa (piróli-
sis), la segunda etapa es la conversión termoqúımica del carbonizado obtenido de la
primera etapa bajo la influencia de agentes de reacción. Cabe destacar que al emplear
el producto de la primera etapa como materia prima en la segunda etapa, las variables
consideradas en la primera etapa tendrán influencia en los productos obtenidos en la
segunda etapa.
De acuerdo al agente de reacción empleado, puede establecerse una primera clasifi-
cación de los procesos de gasificación, con aire la reacción de gasificación da lugar a
una reacción exotérmica, donde se obtiene un gas de bajo poder caloŕıfico. Con ox́ıgeno
se produce un gas de poder caloŕıfico medio, el cual tiene aplicaciones de carácter en-
ergético y puede utilizarse como gas de śıntesis para la obtención de metanol. Con
vapor de agua se produce un gas enriquecido en H2 y CO que se puede utilizar como
gas de śıntesis para diversos compuestos como amońıaco, metanol, gasolinas, etc. Con
hidrógeno se produce un gas de alto contenido energético que por tener altos porcenta-
jes de metano, puede utilizarse como sustituto del gas natural [38, 16, 47].
En el capitulo 3 se hace un análisis mas profundo de los procesos anteriormente descritos y
las variables que inciden en ellos.
2.3. Equipo de procesamiento
Existen diferentes configuraciones de reactores que definen distintos modos de contacto entre
la biomasa y el agente de reacción, lo cual se ve reflejado en la distribución de productos
obtenidos de cada equipo. De acuerdo a la disposición del equipo existen diversos tipos
de gasificadores principalmente de lecho fijo, lecho móvil y lecho fluidizado. De la misma
forma de acuerdo al tipo de calentamiento del equipo se pueden clasificar en equipos de
calentamiento directo e indirecto. En la figura 2-5 se describe lo anteriormente dicho.
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Figura 2-5: Clasificación de equipos de procesamiento.
2.3.1. Reactores de lecho fijo
Son de construcción simple, apropiados para pequeña escala y generalmente operan con alta
conversión de carbono, largos tiempos de residencia, baja velocidad del gas y bajo transporte
de cenizas [8, 45, 38, 22]. Asimismo los gasificadores de lecho fijo pueden operar satisfacto-
riamente con biomasa que tenga un tamaño uniforme en sus part́ıculas y un contenido de
humedad y cenizas de menos de 20% y 5% respectivamente [8, 38].
Respecto al sentido de flujo del gas y del sólido a gasificar, estos equipos se clasifican en dos
grandes grupos: gasificadores en contracorriente (normalmente llamados updraft) y gasifi-
cadores en corriente paralela (normalmente llamados downdraft).
En el gasificador en contracorriente (updraft), la alimentación de la biomasa se hace desde
la parte superior del equipo. La alimentación del agente de reacción se hace por la parte
inferior del equipo. Esto implica que el solido y el gas se mueven en el sentido opuesto. El
gas obtenido del proceso se evacua por la parte superior del reactor. Se pueden identificar
tres zonas (ver figura 2-6), las cuales ocurren de forma secuencial.
La primera zona es denominada zona de secado, en donde se produce la eliminación de la
humedad contenida en la biomasa, debido a la disposición del equipo el agua liberada sale
del sistema sin oportunidad de reaccionar.
La segunda zona es la zona de pirólisis, en la cual se inicia la descomposición térmica de la
biomasa a temperaturas inferiores a 550 ◦C, las reacciones de descomposición de la biomasa
no son lo bastante rápidas como para alcanzar condiciones de equilibrio, es decir, en el gas
pueden existir moléculas orgánicas producidas por fractura de otras mayores, que reaccio-
nan con otros componentes del gas a temperaturas superiores o simplemente se fragmentan
nuevamente, en el tiempo de permanencia en la zona, estas moléculas no sufren grados de
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transformación notable y salen a la zona de secado e incluso al exterior sin sufrir mayores
transformaciones. Estos compuestos son los denominados alquitranes, los cuales son una
mezcla de compuestos orgánicos, se han identificado alrededor de 230 compuestos [38].
La tercera zona es la zona de gasificación, la cual se encuentra a una temperatura superior a
600 ◦C. En esta zona se producen, las reacciones de oxidación entre la fase solida proveniente
de la pirólisis (carbonizado) y el ox́ıgeno contenido en el agente de reacción (aire, ox́ıgeno
puro, vapor de agua o mezcla de gases), las cuales son de naturaleza exotérmica; asimismo
se producen las reacciones de reducción entre los alquitranes y gases presentes.
En el gasificador de corrientes paralelas (downdraft), la alimentación de la biomasa se hace
desde la parte superior del equipo, esto implica que el solido y el gas se mueven en el mismo
sentido, normalmente de forma descendente [10]. La alimentación del agente de reacción se
hace por la parte superior del equipo o directamente en la zona de gasificación, evacuándose
el gas obtenido por la parte inferior del reactor [38]. Se pueden identificar tres zonas: secado,
pirólisis y gasificación (ver figura 2-6), las cuales ocurren de forma secuencial.
La gran diferencia conceptual respecto al gasificador en contracorriente, es que en corriente
paralela los gases liberados en la etapa de pirólisis han de pasar necesariamente, por la zona
de alta temperatura (zona de gasificación), lo que propicia las reacciones de descomposición
de los alquitranes.
La consecuencia global es que los gases tienden a salir del sistema a menor temperatura, pero
con una composición tal que su poder caloŕıfico es superior, debido a la fracción adicional de
gases combustibles obtenidos como producto de la descomposición de los alquitranes [10].
En la figura 2-6, se ilustran las diferentes zonas presentes en un reactor de lecho fijo, aśı como
la disposición presente para la alimentación del agente de reacción y la evacuación del gas
obtenido para los equipos en contracorriente (updraft) y en corriente directa (downdraft).
De la misma, en la tabla 2-7 se ilustran las ventajas y desventajas de los diferentes tipos de
gasificadores de lecho fijo.
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Figura 2-6: Gasificadores de lecho fijo, Updraft (Izq.) y Downdraft (Der.). Adaptado de
[45].
2.3.2. Reactores de lecho móvil
Los reactores de lecho móvil, como el horno rotatorio, ofrecen algunas ventajas como tiempos
cortos para el procesamiento en comparación con los reactores de lecho fijo y el procesamien-
to de materias primas con un rango amplio de propiedades fisico-qúımicas.
El funcionamiento de este tipo de reactor presenta similitudes con los gasificadores de lecho
móvil, sobre todo por lo que respecta a la parte mecánica que facilita el desplazamiento de
los sólidos lo que hace más fácil la operación en continuo del sistema.
Cabe destacar que en un horno rotatorio el gas puede circular en corrientes opuestas o en
corrientes paralelas con el sólido, teniendo cada caso ventajas y desventajas similares a las
presentadas por los reactores de lecho fijo, tal y como se enuncia en la tabla 2-7.
2.3.3. Reactores de lecho fluidizado
Los reactores de lecho fluidizado presentan elevadas velocidades de reacción y buenas condi-
ciones de contacto entre el agente de reacción y el material carbonizado, lo cual hace que los
perfiles de temperatura y concentración sean uniformes a lo largo del reactor, permitiendo
un control muy preciso de las condiciones de operación; las velocidades de calentamiento de
20 2 Planteamiento del problema
Tabla 2-7: Ventajas y desventajas de los gasificadores de lecho fijo [42, 28, 7].
Tipo de gasificador Ventaja Desventaja
Corrientes opuestas Pequeña cáıda de presión Sensibilidad a los alquitranes
y contenido de humedad
de la biomasa
Alta eficiencia de conversión Alta producción de alquitranes
Bajos niveles de part́ıculas Potencial formación de canales
en el gas
Alta eficiencia térmica Potencial formación de puentes
Corrientes paralelas Bajo contenido de alquitranes Sensibilidad al contenido
en el gas obtenido de ceniza de la
biomasa
Adaptación flexible de Potencial formación de puentes
producción de gas al
tipo de biomasa
Baja sensibilidad a los alquitranes
la materia prima en este tipo de reactores son altas, lo que incentiva la formación de la fase
volátil [6]. La distribución de temperatura en el lecho se mantiene en niveles casi constantes.
Algunas modificaciones técnicas como la recirculación del material sólido ayudan a mejorar
los grados de gasificación del carbonizado. En general, no se puede distinguir zonas más o
menos diferenciadas en las que se lleven a cabo los distintos procesos de secado, pirólisis y
gasificación; cada part́ıcula es sometida de forma instantánea a estos procesos en cualquier
punto del gasificador tras su entrada en él, lo cual origina que las cenizas sean arrastradas
por el gas obtenido.
La complejidad de los equipos se incrementa, produciéndose mayor desgaste debido a las
mayores velocidades de los sólidos, aunque el uso de estos equipos reduce la tendencia de las
part́ıculas a aglomerarse permitiendo adicionar reactantes gaseosos a diferentes niveles.
Es de destacar que el buen contacto sólido-gas, la alta capacidad espećıfica y el buen control
de las condiciones de operación, se ven reflejados en un contenido medio de alquitranes en
el gas obtenido y como principal desventaja se presenta un importante arrastre de sólidos.
Caṕıtulo 3
Descripción del proceso
Como se explico anteriormente los procesos de pirólisis y gasificación están ı́ntimamente
relacionados es decir, al ser procesos consecuentes las variables consideradas en el proceso
de pirólisis tienen gran incidencia en los productos obtenidos y por ende en el desarrollo del
procesos de gasificación. En este capitulo se presentan aspectos espećıficos del desarrollo de
los procesos de pirólisis y gasificación, resultados obtenidos por otros autores y la descripción
especifica del proceso a emplear en este estudio.
3.1. Procesos de conversión
3.1.1. Pirólisis
Este proceso se compone de un conjunto complejo de reacciones, que pueden presentarse de
forma secuencial o simultanea. En general la descomposición de la biomasa en la pirólisis
sucede de la siguiente forma: hasta 200 ◦C solo se libera agua. En el rango de temperatura
entre 200 a 280 ◦C, se produce dióxido de carbono, ácido acético y agua. Entre 280 a 500 ◦C,
alquitranes, metil alcohol, y otros gases son producidos. A partir de 500 ◦C la producción
de gas es muy baja [42]. Por lo tanto se suele considerar la degradación térmica de un ma-
terial orgánico bajo condiciones de pirólisis hasta temperaturas de 550 ◦C [38, 7, 27, 42].
La pirólisis es de tipo endotermico, por lo cual se debe suministrar enerǵıa para que se lleve
a cabo y el tiempo de duración del proceso esta asociado con el suministro de enerǵıa térmica.
En la tabla 3-1, se muestran la producción de materia volátil y carbonizado de diferentes
tipos de biomasa, durante la pirólisis a 50 (K / min).
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Tabla 3-1: Distribución de productos durante la pirólisis a 50 (K / min) [44]
Biomasa Productos (%) Temperatura
inicial
Volátiles Carbonizado descomposición (◦C)
Bagazo de caña 79,7 20,3 210
Fibra de coco 69,8 30,2 240
Cascara de coco 70,7 29,3 245
Tallos de máız 70,9 29,1 225
Cascarilla de arroz 70,0 30,0 245
Paja de trigo 72,8 27,2 220
Durante la pirólisis se llevan a cabo reacciones primarias y secundarias. Reacciones primarias
en la pirólisis son las que se presentan durante el proceso en condiciones ideales; es decir, las
que se dan en el solido por acción de la descomposición térmica; estas reacciones son todas de
tipo homogéneo. Principalmente consisten en la descomposición de la celulosa, hemicelulosa
y lignina.
La celulosa es un poĺımero lineal de unidades de anhidroglucosa; la hemicelulosa es una
mezcla de polimeros de 5 y 6 carbonos de anhidroazucares y la lignina es un poĺımero
irregular de unidades de fenil propano. En general la transformación de estos componentes
se encuentran en los siguientes rangos:
La celulosa se descompone en un rango de temperaturas comprendido entre 300 a
430 ◦C, esta se descompone rápidamente y genera baja producción de carbonizado
[44].
La hemicelulosa es el componente mas inestable térmicamente, se descompone a tem-
peraturas de alrededor de 250 a 350 ◦C, contribuye a la formación de carbonizado
[44].
La lignina se descompone en un amplio rango de temperaturas comprendido entre 250
a 550 ◦C, fomenta la producción de carbonizado [44].
Los extractos se descomponen de manera similar a la lignina pero a una velocidad
superior y en un rango de temperatura inferior comprendido entre 100 a 250 ◦C
[44, 38].
En condiciones reales los productos de las reacciones primarias reaccionan entre śı, sin im-
portar la fase en la que se encuentren, estas reacciones reciben el nombre de reacciones
secundarias. En la Figura 3-1, se muestra un esquema de la descomposición de la biomasa
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durante la pirólisis, en el cual se aprecian de forma esquemática las reacciones presentes
durante el proceso y los productos obtenidos.
Figura 3-1: Esquema de la descomposición termoqúımica de biomasa [13].
Las reacciones secundarias se dan entre los productos obtenidos de las reacciones primarias;
tales como descomposición de alquitranes, recondensación de alquitranes y reacciones ho-
mogéneas entre productos en fase gaseosa.
Factores que afectan la pirólisis
Las condiciones bajo las cuales se realiza el proceso son determinantes en la composición y
cantidad de los productos generados, de tal forma que es fundamental entender que influencia
tiene cada uno de estos parámetros en el proceso. A continuación se enuncian y establecen
los parámetros involucrados en el proceso.
Tamaño de part́ıcula: Cuando se tienen tamaños de part́ıcula pequeños se reduce la for-
mación de carbonizado [11], esto se debe a la homogeneidad con la que se calienta la muestra
y la facilidad que tiene la materia volátil para abandonar la part́ıcula, ya que el recorrido que
ésta debe hacer desde el interior de la part́ıcula hasta la superficie de la misma es menor śı se
compara con un material de tamaño de part́ıcula mayor, minimizando la ocurrencia de las
reacciones secundarias, efecto que se nota en la disminución de formación de carbonizado con
el decrecimiento del tamaño de part́ıcula (ver figura 3-2). Por otro lado, pequeños tamaños
de grano llevan a una substancial cáıda en la presión dentro del gasificador.
La Figura 3-2, muestra la producción de carbonizado obtenida para diferentes tamaños de
part́ıcula y temperaturas. Por ejemplo a 400 ◦C, la producción de carbonizado es 20% para
part́ıculas de 5 − 7 mg, la cual aumenta a 30% para part́ıculas de 600 − 800 mg, esto se
explica por la tasas de calentamiento y el tiempo de residencia de la materia volátil, la cual
reacciona con la capa de carbonizado cuando fluye fuera de la part́ıcula y hace necesario un
mayor tiempo para que la materia volátil salga de la part́ıcula en caso de part́ıculas grandes.
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A temperaturas de alrededor de 600 ◦C la diferencia entre pequeñas y grandes part́ıculas en
cuanto a la producción de carbonizado se reduce en gran manera, la influencia del tamaño
de part́ıcula en la producción de carbonizado es explicada por la tasa de calentamiento y
el tiempo de residencia de los volátiles, los cuales reaccionan con la capa de carbonizado a
medida que salen de la part́ıcula para formar mas carbonizado. Ésto hace que los volátiles
tomen mas tiempo para salir de una part́ıcula grande que de una pequeña.
Sin embargo se debe considerar que la tasa de calentamiento es suficientemente grande para
reducir considerablemente el tiempo de residencia de los volátiles, incluso para part́ıculas
grandes. Por lo tanto la diferencia en la producción de carbonizado se vuelve menos impor-
tante para part́ıculas grandes y pequeñas a altas temperaturas.
Figura 3-2: Producción de carbonizado en función de la temperatura y el tamaño de part́ıcu-
la [6].
Altura del lecho de biomasa: El efecto producido por este parámetro es equivalente a
aquel que se presenta al variar el tamaño de part́ıcula. Al aumentar la altura del lecho el
material que se encuentra al interior de éste, no permite que los gases producidos en las
reacciones primarias salgan fácilmente del lecho y sufren transformaciones posteriores (reac-
ciones secundarias), lo que lleva a una mayor formación de carbonizado y reducción en la
producción de alquitranes, tal como se presenta con tamaños de grano mayores; con alturas
de cama menores se presenta menor formación de carbonizado y gas, y mayor formación de
alquitranes.
Presión: A medida que la presión se reduce la formación de carbonizado es menor, lo cual
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se refleja en una mayor formación de alquitranes [2]. Esto se explica si se tiene en cuenta que
con el aumento de la presión se dificulta la evacuación de la materia volátil, favoreciendo la
formación de carbonizado y de gas producto de las reacciones secundarias a expensas de la
formación de alquitranes.
Atmósfera en la cual se realiza la pirólisis: La atmósfera en la cual se lleva a cabo el
proceso es determinante a la hora de establecer los productos obtenidos, pues dependien-
do de la atmósfera se pueden obtener mayores o menores rendimientos en las fracciones de
productos obtenidos. En general existen tres tipos de atmósferas bajo la cuales se puede
desarrollar el proceso, las cuales son: vació, inerte y reactiva.
La atmósfera en vació favorece la producción de alquitranes, baja producción de carbonizado
y volátiles [2]. Debido a que la materia volátil liberada durante el proceso es rápidamente
evacuada del equipo.
La atmósfera inerte se emplean gases como nitrógeno, helio o argón. Este tipo de atmósfera
ayuda a la rápida evacuación de la materia volátil, reduciendo las reacciones secundarias.
Aunque los tiempos de permanencia en el reactor son corto, con este método se obtiene una
mayor producción de carbonizado [37].
Cuando se emplea un agente reactivo, como vapor de agua o mezcla de dióxido de carbono
y vapor de agua, se fomenta la producción de materia volátil y ĺıquidos. El carbonizado
obtenido es menor en comparación a cuando se emplea una atmósfera inerte. Espećıfica-
mente cuando se emplea vapor de agua la proporción de ĺıquidos obtenidos es de 2 a 4 veces
mayor que la obtenida en atmósferas inertes, esto se origina por la alta reactividad del vapor
de agua que propocia las reacciones secundarias [30].
Tasa de calentamiento: Describe la velocidad a la cual es calentada la biomasa; esta
depende del tipo de reactor, de los mecanismos de transferencia de calor del reactor a la
biomasa, del tamaño de part́ıcula y del tipo de biomasa, entre otros. La tasa de calentamien-
to influye directamente en la distribución y composición de los productos, debido a que las
interacciones sólido - volátil pueden ser o no favorecidas. En general, cuando se tiene una alta
tasa de calentamiento y una rápida evacuación de la materia volátil de la zona de reacción,
la formación de carbonizado se reduce, favoreciendo la formación de productos gaseosos y
alquitranes [11].
Temperatura final: En el proceso de pirólisis la temperatura final influye directamente en
la distribución de los productos. Con el incremento de la temperatura final se da mayor tiem-
po para la degradación del material sólido, si se tiene en cuenta que la tasa de calentamiento
se mantiene constante, esto ocasiona una reducción en la formación de carbonizado; esta
26 3 Descripción del proceso
menor formación de carbonizado implica una mayor formación de materia volátil, que a su
vez se descompone formando gases y alquitranes. La formación total de gases por su parte
tiende al aumento con el incremento de la temperatura. En la formación de alquitranes se
presenta un máximo en función de la temperatura, que corresponde con la temperatura a la
cual se considera que la biomasa se ha degradado totalmente, aproximadamente 550 ◦C [37].
Caracteŕısticas del carbonizado
La estructura porosa y el área interna superficial afectan las condiciones de reactividad del
carbonizado porque determinan las caracteŕısticas de acceso del gas de reacción al interior
de las part́ıculas, la evacuación de los gases generados y proporcionan el área superficial
en la que ocurren las reacciones heterogéneas de gasificación. Esta es determinada por las
condiciones de calentamiento durante la pirólisis, principalmente por los efectos conjuntos
de la velocidad de calentamiento y la temperatura final del proceso [6].
El tiempo durante el cual el carbonizado permanece a la temperatura final, tiene influencia
en la reactividad del mismo; durante este tiempo se da un reordenamiento de la estructura
del carbonizado, resultando en un alineamiento de las placas planas de carbon. Esto origina
un incremento en la reactividad del carbonizado y es conocido como alineamiento térmico [6].
En estudios realizados sobre el efecto de la atmósfera de reacción en la pirólisis, se ha es-
tablecido que cuando se emplea una atmósfera reactiva un prolongado contacto entre los
alquitranes y el carbonizado reduce la reactividad del carbonizado [31]. Por otro lado una
rápida tasa de calentamiento origina una alta reactividad y una leve cáıda de presión, cuando
se emplea dióxido de carbono o vapor debido a la rápida evolución de los volátiles.
Producción de alquitranes
La cantidad y composición de los alquitranes dependen de la biomasa empleada, de las condi-
ciones de operación del reactor y de las reacciones secundarias que suceden en el gasificador.
Según la temperatura de reacción los alquitranes se clasifican en tres categoŕıas primarios,
secundarios y terciarios, (ver tabla 3-2).
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Tabla 3-2: Clasificación de los alquitranes [24]
Categoria Temperatura de formación Constituyentes
Primarios 400 a 600 ◦C Mezcla de oxigenados
Eteres fenólicos
Secundarios 600 a 800 ◦C Eteres heterociclicos
Alquilo fenólicos
Terciarios 800 a 1000 ◦C Aromáticos polinucleicos
Hidrocarburos
Los alquitranes primarios son mezclas de oxigenados producto de la pirólisis. Debido a que
la gasificación ocurre a altas temperaturas, los productos primarios se descomponen térmica-
mente a cantidades menores de productos secundarios y terciarios y una mayor cantidad de
gas ligero. Los productos terciarios son los mas estables y dif́ıciles para descomponer cataliti-
camente, se forman a partir de la celulosa y la lignina, aunque la lignina forma compuestos
mas pesados mas rápidamente [24, 29]. Los productos primarios y terciarios son mutuamente
excluyentes (ver figura 3-3), es decir, los productos primarios son destruidos antes que los
productos terciarios aparezcan [24, 29].
Figura 3-3: Distribución de alquitranes en función de la temperatura con 0,3 s de residencia
[29].
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En experimentos realizados por Fagbemi [13], se analizó la influencia de la temperatura en
la producción de alquitranes. Se utilizaron tres tipos de biomasa con un tiempo mı́nimo de
residencia de la materia volátil en el reactor. En las figuras 3-4, 3-5 y 3-6, se puede ver
como la evolución de la producción de alquitranes es similar para los tres tipos de biomasa
analizados. La cantidad de alquitranes producidos alcanza un máximo a temperaturas del
orden 500 ◦C y a partir de este punto decrese a medida que se aumenta la temperatura.
Figura 3-4: Efecto de la temperatura en la descomposición de la madera [13].
Figura 3-5: Efecto de la temperatura en la descomposición de la cascara de coco [13].
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Figura 3-6: Efecto de la temperatura en la descomposición de la paja [13].
A temperaturas superiores a 600 ◦C, las reacciones secundarias prevalecen, llevando a un
incremento en la producción de gas.
3.1.2. Gasificación
Es la conversión termoqúımica de un material orgánico en una mezcla de gas combustible por
medio de reacciones qúımicas propiciadas por la adición de calor y la exposición a agentes
de reacción (aire, oxigeno puro, vapor de agua, dióxido de carbono o hidrógeno). La com-
posición qúımica del gas producido durante la gasificación la determinan las caracteŕısticas
f́ısico-qúımicas de la biomasa y del carbonizado obtenido en el proceso de pirólisis; el agente
de reacción, su concentración en la atmósfera reactiva; el tipo de reactor y sus condiciones
de operación [26].
El gas obtenido se compone principalmente de CO, CO2, H2, CH4, algunas trazas de hidro-
carburos pesados como C2H4 y C2H6, agua y varios contaminantes como pequeñas part́ıculas
de carbonizado, cenizas y alquitranes [7, 8]. La velocidad de gasificación la determinan las
reacciones qúımicas del carbonizado y los fenómenos de transferencia de calor y de masa en
el interior de las part́ıculas y en el lecho de material carbonizado.
Esta velocidad de reacción se puede modelar como un proceso simple de primer orden de
reacción solamente en las etapas iniciales de gasificación [4]. Posteriormente se presenta un
comportamiento que se describe con un orden de reacción entre cero y uno. La velocidad
máxima de reacción se presenta en las etapas iniciales y luego decrece hasta alcanzar niveles
mı́nimos al final del proceso de conversión del carbonizado. Las reacciones comunes de la
gasificación son [24, 49, 54, 21, 23]:
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Reacciones heterogéneas
• Reacción Boudouard:
C + CO2 = 2CO (∆H = +172 kJ/mol) (3-1)
• Reacción Agua-Gas:
C + H2O = CO +H2 (∆H = +131 kJ/mol) (3-2)
• Formación de metano:
C + 2H2 = CH4 (∆H = −74 kJ/mol) (3-3)
Reacciones homogéneas
• Desplazamiento Agua-Gas:
CO + H2O = CO2 +H2 (∆H = −41 kJ/mol) (3-4)
• Reformado de vapor:
CH4 +H2O = CO + 3H2 (∆H = −205 kJ/mol) (3-5)
Las reacciones de gasificación heterogéneas (sólido-gas) son más lentas y limitan la velocidad
del proceso de gasificación. Las reacciones heterogéneas entre el carbonizado y el dióxido de
carbono, y entre el carbonizado y el vapor de agua son endotérmicas, siendo la reacción de
gasificación con vapor de agua de 3 a 5 veces más rápida que la gasificación con dióxido de
carbono [16]. Adicionalmente se presenta la reacción heterogénea entre el carbonizado y el
hidrógeno [56, 38]. Entre las reacciones de gasificación homogéneas que se dan, la reacción
entre el monóxido de carbono y el vapor de agua, que conduce a la formación de hidrógeno
y dióxido de carbono es de relevancia
Factores que afectan la gasificación
Los factores que influyen en el proceso de gasificación están clasificados en tres grupos: condi-
ciones de operación, agentes de reacción y caracteŕısticas de la biomasa [38]. A continuación
se explican los factores que influyen en la gasificación de biomasa:
Temperatura del proceso: Varios estudios experimentales han indicado que para tem-
peraturas del orden de 850◦C, las reacciones de gasificación vienen determinadas por la
cinética qúımica. Temperaturas mayores implican que las condiciones de reactividad aumen-
tan considerablemente y el gas de reacción no alcanza a penetrar en la estructura porosa del
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carbonizado. De esta manera las reacciones de gasificación pasan a ser determinadas por los
fenómenos de difusión y la reacción se presenta de manera selectiva en la superficie externa
de las part́ıculas [7]. Las reacciones de gasificación del carbonizado se hacen apreciables a
temperaturas mayores a 500◦C, sin embargo a estos niveles de temperatura la velocidad de
reacción es muy lenta y el proceso se hace muy demorado [2].
Tiempo de residencia: El tiempo de residencia influye en la composición qúımica del gas
producido, pues determina el tiempo durante el cual el agente oxidante reacciona con el car-
bonizado producto de la pirólisis. En general al aumentar el tiempo de residencia se reduce
la cantidad de material sólido remanente y se produce una reducción de los alquitranes al
incentivar las reacciones secundarias.
Agente oxidante: En la gasificación como agente oxidante se puede emplear aire, ox́ıgeno,
dióxido de carbono, vapor de agua o una mezcla de estos. El proceso con aire genera una gas
de bajo poder caloŕıfico de alrededor de 4 a 6 MJ/Nm3, debido a los altos contenidos de
N2 [28]. Cuando se utiliza ox́ıgeno o vapor de agua se obtiene un gas con un poder caloŕıfico
superior de alrededor de 10 a 15 MJ/Nm3 y 13 a 20 MJ/Nm3 respectivamente [28]; pero
dado a que el ox́ıgeno es altamente reactivo se presentan problemas para controlar la reac-
ción. Cuando se utiliza hidrógeno como agente de reacción, se obtiene un gas con un poder
caloŕıfico superior de alrededor de 40 MJ/Nm3 [28]. En el caso del ox́ıgeno e hidrógeno
consideraciones técnicas y económicas son el principal limitante de uso.
Materia prima: La materia prima para la gasificación es el carbonizado que se obtiene en
el proceso de pirólisis. En particular, la estructura porosa y la distribución de tamaño de
poro determinan el área superficial disponible para la reacción y la facilidad con la cual los
reactantes gaseosos y los productos pueden moverse hacia y desde la superficie [16]. Una gran
área superficial del carbonizado indica una buena disponibilidad de carbono para la reacción,
un área superficial grande se obtiene cuando la pirólisis se lleva a cabo completamente y a
altas temperaturas [16].
Los compuestos inorgánicos presentes en el carbonizado pueden tener un efecto catalizador o
inhibidor en las reacciones de pirólisis y gasificación [6, 31], lo que depende de la composición
qúımica de la ceniza y su fracción en peso en el carbonizado; las cenizas están compuestas
generalmente de CaO, K2O, Na2O, MgO, SiO2, Fe2O3, P2O5, SO3 y Cl [38, 31]. Durante
los procesos termoqúımicos de la biomasa se presenta aglomeración de las cenizas causada
por los minerales que las conforman [38, 31]. Cuando estos minerales son expuestos a altas
temperaturas y bajo ciertas condiciones se pueden aglomerar y depositar en el interior del
equipo ocasionando la formación de escoria; la cual puede bloquear el flujo de biomasa al
interior del equipo.
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Los residuos agroindustriales y la madera poseen contenidos similares de C, H , y O. Sin
embargo su contenido varia significativamente en lo que respecta a N , los componentes que
constituyen las cenizas (Si, Ca, Mg, K, Na, P , S, Cl, Al, Fe, Mn), y metales pesados (Cu,
Zn, Co, Mo, As, Ni, Cr, Pb, Cd, V , Hg). Comparada con el carbón la biomasa posee mayo-
res porcentajes de K, Cl, Si, pero menores porcentajes de Ca, Mg, Fe, Al, Na, S [51, 57, 5].
En general los componentes de las cenizas presentes en la biomasa se ablandan a temper-
aturas entre 1240 a 1310 ◦C y se vuelven fluidos a temperaturas entre 1330 a 1410 ◦C [55, 50].
3.2. Aspectos adicionales
La remoción de cenizas y alquitranes son los dos procesos principales a realizar al gas luego
de ser obtenido del proceso de gasificación. El contenido de alquitranes tolerable en el gas
esta determinado por el uso que se le pretenda dar, una forma de obtener bajos contenidos
de alquitranes es realizar un control riguroso sobre los parámetros de operación, durante la
realización del proceso. Esto se puede realizar aplicando altos valores de temperatura, am-
pliando el tiempo de residencia del gas en el reactor para fomentar las reacciones secundarias
y lograr de esta forma la descomposición de los alquitranes en moléculas mas pequeñas. Es-
tos procesos se pueden realizar bien dentro del gasificador o en cámaras de post-combustión.
Existen esencialmente dos grupos de tratamientos que se pueden aplicar con este fin, los
cuales son f́ısicos o qúımicos.
Los procesos f́ısicos están clasificados en tecnoloǵıas húmedas o secas dependiendo de si se
usa agua para llevarlos a cabo. Varias formas de lavado seco ó húmedo/seco están comer-
cialmente disponibles y son las tecnoloǵıas mas empleadas con este fin.
Los procesos húmedos funcionan mediante la condensación de alquitranes, filtración por
gotas y/o separación de mezclas de gas/liquido. Ciclones, torres de enfriamiento, venturis,
baghouses, precipitadores electrostáticos y lavadores húmedo/seco son los equipos que em-
plean estos métodos [24].
La principal desventaja que presentan los procesos húmedos es que al realizar el proceso los
contaminantes son transferidos al agua de desecho del proceso, por lo cual el agua debe ser
tratada de una forma responsable ambientalmente. El agua de desecho contiene alquitranes,
part́ıculas y otros contaminantes, por lo tanto el disponer de ellas de una forma adecuada
puede incrementar enormemente los costos de operación del equipo.
Los procesos secos usan filtros cerámicos, metálicos o de tela como alternativa para la remo-
ción de alquitranes. Sin embargo, a temperaturas superiores a 150 ◦C los alquitranes pueden
ser pegajosos ocasionando problemas de operación en estos equipos. Esto origina que estos
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equipos sean raramente empleados [24].
El hacer pasar el gas obtenido por un lecho de carbón activado puede reducir el contenido
de alquitranes de este. Por medio de la adsorción, este carbón activado que contiene los
alquitranes puede ser reciclado posteriormente al ser introducido en el gasificador y ser
sometido al proceso de descomposición. En la tabla 3-3, se muestran algunos contaminantes
presentes en el gas obtenido del proceso de gasificación, los problemas que originan y méto-
dos de limpieza.
Tabla 3-3: Contaminantes del gas, problemas ocasionados y métodos de limpieza [7].
Contaminante Ejemplos Problemas Método de limpieza
Part́ıculas Ceniza, carbonizado Erosión Filtración, Lavado
Metales Compuestos de Corrosion Enfriamiento, condensación
alcalinos sodio y potasio filtración, adsorción
Nitrógeno Principalmente Formación de NOx Lavado, reducción
NH3 y HCN catalitica selectiva
Alquitranes Aromáticos Tapona filtros, se Craqueo de alquitranes,
refractarios deposita internamente remoción de alquitranes
Azufre, Cloro H2S, HCL Corrosion, emisiones Absorción, cal o dolomita
lavado
3.3. Resultados reportados por otros autores
Diferentes autores han desarrollado investigaciones enfocadas en la obtención de gas com-
bustible a partir de la gasificación de biomasa en reactores de lecho fijo de corrientes paralelas,
aśı mismo se han estudiado los efectos producidos por la composición de la biomasa emplea-
da. En la tabla 3-4, se muestran ejemplos de la composición de gas obtenido en diferentes
procesos de gasificación, empleando aire como agente de reacción y diferentes materias pri-
mas.
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Tabla 3-4: Composición f́ısica de gas obtenido en diferentes gasificadores [7]
Combustible Método de Composición del gas (vol%, seco) Ho
Gasificación CO H2 CH4 CO2 N2 (kJ/Nm
3)
Carbonizado C. paralelas 28-31 5-10 1-2 1-2 55-60 4.60-5.65
Carbonizado C. opuestas 30 19,7 - 3,6 46 5,98
Madera 12-20% Corrientes 17-22 16-20 2-3 10-15 50-55 5.00-5.86
humedad paralelas
Pellets de paja Corrientes 14-17 17-19 - 11-14 - 4,50
de trigo paralelas
Cascaras Corrientes 19-24 10-15 - 11-15 - 7,20
de coco paralelas
Caña de Corrientes 15-18 15-18 - 12-14 - 5,30
azúcar paralelas
Mazorcas de Corrientes 18,6 16,5 6,4 - - 6,29
máız paralelas
Cascarilla Corrientes 16,1 9,6 0,95 - - 3,25
de arroz paralelas
Tallos de Corrientes 15,7 11,7 3,40 - - 4,32
algodón paralelas
3.4. Esquema del proceso de gasificación
A continuación se da una descripción del proceso de gasificación para el caso de un reactor
de corrientes paralelas con calentamiento indirecto empleado en este trabajo y los diferentes
niveles de realización del mismo. Asimismo en la Figura 3-7 se ilustra de forma esquemática
la realización del proceso.
En una fase inicial se realiza el secado por medio de calentamiento indirecto, en esta
fase se extrae la humedad contenida en la biomasa, obteniéndose biomasa seca y agua.
La biomasa seca y el agua posteriormente entran en la zona de pirólisis, donde por efecto
de la descomposición térmica la biomasa seca se descompone, produciendo carbonizado
y volátiles.
Los productos de la pirólisis junto con el agua obtenida en el secado ingresan a la
zona de gasificación donde son mezclados con el agente de reacción y por medio de
la temperatura a la que son expuestos se producen las reacciones de gasificación y la
reducción de los alquitranes contenidos en el gas.
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El uso de calentamiento indirecto en procesos de gasificación, permite obtener un gas con
menor contenido de alquitranes y mayor poder caloŕıfico al no tener una zona de combustión
al interior del equipo de procesamiento.
Como producto final se obtiene un gas combustible, el cual luego de ser sometido a sistemas
de limpieza y enfriamiento reúne las condiciones adecuadas para su uso en motores de com-
bustión interna.
Cabe destacar que en la fase inicial de operación del equipo el suministro de enerǵıa se hace
por medio de una fuente externa; posteriormente cuando el proceso se estabiliza y comienza
la producción de gas, se utiliza una fracción del gas producido para el suministro de enerǵıa
necesario para mantener el proceso.
Figura 3-7: Esquema de funcionamiento del proceso
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Caṕıtulo 4
Equilibrio termodinámico del proceso
El proceso de gasificación de la biomasa es complejo. Con el fin de alcanzar un nivel de en-
tendimiento del mismo se han establecido diferentes modelos que permiten realizar análisis
y simulaciones con el fin de optimizar el desarrollo del proceso. En términos de la dimensión
espacial, los modelos aplicables a los gasificadores se dividen en 0-D, 1-D, 2-D y 3-D. En
estos modelos se consideran los cambios las variables de entrada y salida durante el proceso;
entre las variables mas comunes consideradas se encuentran: flujos másicos, composiciones,
temperaturas y presiones.
Entre estos modelos los 1-D, 2-D y 3-D se conocen como modelos cinéticos [49]; éstos con-
sideran variaciones de las propiedades al interior del equipo en una, dos o tres coordenadas
espaciales, según sea el caso. Este planteamiento requiere el acoplamiento de la cinética
qúımica y los fenómenos de transporte mediante balances de enerǵıa, masa y cantidad de
movimiento para estudiar la evolución de las especies, el estado térmico y dinámico del pro-
ceso en las condiciones espaciales consideradas [20]. Los modelos cinéticos son empleados
principalmente en aplicaciones industriales; este tipo de modelos debido a la consideración
de parámetros espećıficos de cada equipo no son aplicables a diferentes disposiciones técnicas
de los mismos [49, 41].
Los modelos 0-D se conocen como modelos de equilibrio termodinámico y se caracterizan
por ser independientes de las condiciones espaciales del equipo. Estos modelos relacionan las
variables de entrada con las de salida, predicen la máxima conversión posible y la eficiencia
teórica del proceso en función del tipo de biomasa, la relación agente-biomasa y la tempe-
ratura de procesamiento [53, 20, 49, 41]. Sin embargo bajo este planteamiento no es posible
establecer la distribución de ningún parámetro a lo largo del equipo.
Existen dos tipos de modelos de equilibrio termodinámico: métodos estequiometricos y méto-
dos no estequiometricos. Los métodos estequiometricos requieren definir espećıficamente el
mecanismo de reacción que incorpora todas las reacciones qúımicas y las especies involu-
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cradas. Estos métodos están basadas en la determinación de las constantes de equilibrio
[21, 41].
En los métodos no estequiometricos, no es necesario establecer el mecanismo de reacción, las
reacciones qúımicas o las especies involucradas [41, 59]. El único parámetro necesario es la
composición elemental de la biomasa, la cual puede ser determinada fácilmente mediante el
análisis ultimo de la misma [21, 59, 41]. Los métodos no estequiometricos están basados en
minimizar la enerǵıa libre de Gibbs del sistema, sin especificar las posibles reacciones que
tienen lugar durante el desarrollo del mismo [21, 59, 40]. Sin embargo cabe destacar que
ambos métodos están basados en el mismo concepto [41].
4.1. Modelo seleccionado
Para efectos del modelado desarrollado en este trabajo se escoge el modelo 0-D debido a las
ventajas que presenta, las cuales se describen a continuación [54, 59, 41]:
Los modelos adimensionales se plantean mediante balances de conservación de masa,
enerǵıa y reacciones quimicas auxiliares para cerrar el sistema. estos modelos son útiles
para determinar hasta donde es posible llegar termodinamicamente en el proceso de
gasificación. Se logra de esta forma predecir el comportamiento de los equipos mediante
la modificación de parámetros en busca de maximizar la eficiencia.
Son versátiles, ya que permiten evaluar diferentes parámetros de entrada como tipo de
biomasa, contenido de humedad y relación agente-combustible, e intercambios de calor
del proceso tales como perdidas de enerǵıa, pre-calentamiento y caso adiabático).
Estos modelos se destacan por su sencillez, facilidad de implementación y bajo tiempo
computacional para su calculo.
4.1.1. Consideraciones
Diversos autores han demostrado que bajo condiciones de gasificación las únicas especies
presentes en una concentración mayor a 10−4 mol son CO, CO2, CH4, H2, H2O y carbón
solido [41]; cuando se considera este sistema de especies, hay tres reacciones qúımicas inde-
pendientes de acuerdo a la teoŕıa de la ley de fases, estas ecuaciones se describen en 3.1.2
[41, 49, 54].
En el caso que exista un exceso en el agente de reacción, se considera que no existe carbón
solido en el estado de equilibrio. Siendo este un sistema homogéneo que se compone de CO,
CO2, CH4, H2, H2O. Esto significa que solo son necesarias dos reacciones qúımicas inde-
pendientes de acuerdo a la teoŕıa de la ley de fases [41, 49, 54]. En la literatura se reportan
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dos sistemas comunes de reacciones para cuando no se considera carbón solido en los pro-
ductos; el primero consiste en considerar la reacción de desplazamiento agua-gas junto con
la reacción de formación de metano. El segundo consiste en considerar la reacción de des-
plazamiento agua-gas junto con la reacción de reformado de vapor (ver ecuaciones 3.1.2) [54].
De acuerdo a la teoŕıa termodinámica de reacciones independientes, no hay diferencias sig-
nificativas entre los dos sistemas explicados anteriormente. El único punto que diferencia
las reacciones de equilibrio de dichos sistemas es que la reacción de reformado de vapor es
ampliamente favorecida en el caso de gasificación con vapor, por lo tanto las reacciones de
desplazamiento agua-gas junto con la reacción de formación de metano son elegidas como
las dos reacciones independientes a considerar debido a que son las mas restrictivas [54].
Los modelos de equilibrio están basados en algunas suposiciones generales, las cuales se
consideran en el análisis llevado a cabo en este estudio. A continuación se describen dichas
suposiciones [54, 41, 59, 40, 39, 23]:
Se considera la biomasa mediante formula general como CHxOy.
El tiempo de residencia de los reactantes es suficiente para alcanzar el estado de equi-
librio termodinámico.
Se asume que todo el carbono contenido en la biomasa es gasificado y por lo tanto, la
presencia de carbonizado en en los productos no es considerada.
No se considera la formación de productos intermedios durante el desarrollo del proceso.
Se asume una mezcla perfecta y una temperatura uniforme en toda la zona de gasifi-
cación.
El gas obtenido del proceso esta conformado por CO, CO2, CH4, H2, H2O.
El gasificador se considera adiabatico.
La formación de alquitranes no es considerada.
4.1.2. Descripción del Modelo matemático
En el desarrollo del modelo se considera solo la zona de gasificación, la formula que describe
la reacción global de gasificación se expresa de la siguiente forma:
CzHxOy + gH2O = ηCO CO + ηCO2 CO2 + ηH2 H2 + ηCH4 CH4 + ηH2O H2O (4-1)
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Si se considera z igual a 1; se tiene que x y y son el numero de átomos presentes de H y O
por cada átomo de C, respectivamente. g representa la cantidad de moles de agua agregada
al proceso y ni representa el numero de moles de las especies consideradas en el análisis,
para este se tienen espećıficamente 5 incógnitas. El contenido de humedad de la biomasa se
considera impĺıcito en el agua agregada al proceso. Todos los reactantes en el lado izquierdo
de la ecuación se consideran a 25 ◦C. Los productos en el lado derecho de la ecuación se
consideran a la temperatura de gasificación. Con las fracciones másicas del análisis elemental









De esta forma se obtiene la formula emṕırica de la biomasa. En la tabla 4-1 se muestran los
resultados obtenidos:
Tabla 4-1: Resultados formula emṕırica de diferentes tipos de biomasa.
Biomasa seca %C %H %O η x y Mbiom
Cuesco de palma 52,8 5,7 40,5 1 1,3 0,58 22,58
Cascarilla de café 50,3 5,3 43,8 1 1,26 0,65 23,66
Con el fin de normalizar los resultados del proceso de simulación para permitir su compara-
ción con los resultados obtenidos por otros autores; éstos se expresan en función de la relación
vapor-biomasa, la cual relaciona el numero de moles tanto del vapor como de la biomasa y






Para hallar el valor de las cinco incógnitas que describen el numero de moles presentes de
las especies consideradas, se requieren cinco ecuaciones. De estas ecuaciones tres se generan
mediante balances de masa de cada uno de los elementos qúımicos que componen la reacción
global de gasificación; a continuación se ilustran estos balances:
Balance de Carbono:
1 = ηCO + ηCO2 + ηCH4 (4-5)
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Balance de Hidrógeno:
x + 2w = 2ηH2 + 4ηCH4 + 2ηH2O (4-6)
Balance de Oxigeno:
y + w = ηCO + 2ηCO2 + ηH2O (4-7)
Equilibrio termodinámico
El equilibrio qúımico es usualmente explicado mediante la minimización de la enerǵıa libre
de Gibbs o usando constantes de equilibrio. Para realizar la minimización de la enerǵıa li-
bre de Gibbs se emplean generalmente métodos restringidos de optimización basados en el
método del multiplicador de Langrange [21]. La determinación del equilibrio esta basada en
la consideración que la enerǵıa libre de Gibbs es cero en el equilibrio [49]. En este estudio el
equilibrio termodinámico es determinado mediante constantes de equilibrio.
Para el modelo empleado en este estudio, se considera a todas las especies como gases ideales
y que las reacciones se dan a presión atmosférica. De esta forma se obtienen las dos ecuaciones
restantes necesarias para resolver el modelo, mediante el planteamiento de las constantes de
equilibrio para las reacciones consideradas, aśı:
Desplazamiento Agua-Gas:
CO + H2O ⇐⇒ CO2 +H2 (4-8)
0 = K1(ηCO ηH2O) − (ηCO2 ηH2) (4-9)
Formación de metano:
C + 2H2 ⇐⇒ CH4 (4-10)
0 = K2 (ηH2)
2
− (ηCH4) (ηTOTAL) (4-11)
Para completar la formulación del sistema, se requieren los valores de las constantes de
equilibrio. Para las reacciones consideradas en este estudio se tomaron las curvas reportadas
en la literatura, las cuales están en función de la temperatura de gasificación, aśı:
K1 = exp(4000 T
−1
− 3, 5) (4-12)
K2 = exp(10000 T
−1
− 12, 2) (4-13)
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Procedimiento de calculo
Para hallar los valores del numero de moles de las especies consideradas en este estudio;
inicialmente se toma una temperatura de gasificación inicial y se calculan los valores de
K1 y K2 en 4-12 y 4-13; luego estos valores se reemplazan en 4-9 y 4-11, respectivamente.
Finalmente, Las ecuaciones 4-5, 4-6, 4-7, 4-9 y 4-11, forman un sistema no lineal el cual se re-
suelve por el método de Newton-Raphson. La implementación numérica se realizo en Matlab.
Mediante este método iterativo se establecen los valores de las variables consideradas y se
repite el proceso hasta que converjan los valores obtenidos de las mismas. Posteriormente se
incrementa la temperatura de gasificación y se repite el calculo. De esta forma se obtienen
los valores de la composición del gas para cada temperatura de gasificación considerada.
En la figura 4-1 se muestra el diagrama de flujo del procedimiento de calculo anteriormente
descrito aplicado a cada temperatura de gasificación considerada.
Figura 4-1: Diagrama de flujo del procedimiento de calculo implementado.
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4.2. Resultados
El modelo de equilibrio termodinámico fue evaluado en el rango comprendido entre 800 y
1400 K. El Agente de reacción adicionado al proceso fue variado en un rango comprendido
entre 0.5 y 2 veces el flujo de biomasa. En la figuras 4-2, 4-3, 4-4 y 4-5 se ilustran los
resultados obtenidos para la simulación con cuesco de palma:






























Figura 4-2: Composición del gas obtenido con vapor/biomasa= 0.5.
En la figura 4-2 se puede apreciar la composición del gas obtenido para un valor de la
relación vapor/biomasa de 0.5; se observa como el contenido de CO se incrementa de 19%
hasta 45%, de la misma forma el contenido de H2 se incrementa desde 27% hasta 48%.
El contenido de metano en la mezcla se reduce desde 23% hasta menos del 1%. Se aprecia
también como el contenido de agua tiende a reducirse en un principio.






























Figura 4-3: Composición del gas obtenido con vapor/biomasa= 1.0.
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En la figura 4-3 se puede apreciar la composición del gas obtenido para un valor de la relación
vapor/biomasa de 1; se observa como el contenido de CO se incrementa de 5% hasta 32%,
de la misma forma el contenido de H2 se incrementa desde 25% hasta 46%, posteriormente
se presenta una reducción en su contenido. El contenido de metano en la mezcla se reduce
desde 19% hasta menos del 1%. Se aprecia también como el contenido de agua se reduce de
22% a 15% y posteriormente se incrementa.





























Figura 4-4: Composición del gas obtenido con vapor/biomasa= 1.5.
En la figura 4-4 se puede apreciar la composición del gas obtenido para un valor de la relación
vapor/biomasa de 1.5; se observa como el contenido de CO se incrementa de 3% hasta 24%,
de la misma forma el contenido de H2 se incrementa desde 22% hasta 42%, posteriormente
se presenta una reducción en su contenido. El contenido de metano en la mezcla se reduce
desde 14% hasta menos del 1%. Se aprecia también como el contenido de agua se reduce de
37% a 25% y posteriormente se incrementa.






























Figura 4-5: Composición del gas obtenido con vapor/biomasa= 2.0.
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En la figura 4-5 se puede apreciar la composición del gas obtenido para un valor de la relación
vapor/biomasa de 1; se observa como el contenido de CO se incrementa de 2% hasta 18%,
de la misma forma el contenido de H2 se incrementa desde 20% hasta 39% posteriormente
se presenta una reducción en su contenido. El contenido de metano en la mezcla se reduce
desde 12% hasta menos del 1%. Se aprecia también como el contenido de agua se reduce de
46% a 33% y posteriormente se incrementa..
Los resultados obtenidos concuerdan con los resultados reportados por otros autores donde
se emplea agua como agente de reacción [41, 40, 39]. En general se puede apreciar como las
fracciones molares de H2 y CO se incrementan a medida que aumenta la temperatura. De la
misma forma se observa como las fracciones CO2, H2O and CH4 se reducen a medida que
aumenta la temperatura.
Un aspecto a destacar es el rango de temperatura comprendido entre 1000 y 1200 K, alrede-
dor del cual se consigue la mayor producción de H2. La aparición de picos de contenido
superior en el caso del H2 e inferior en el caso del H2O, se explica si se considera que la rea-
cción de desplazamiento agua-vapor es exotermica y en ese caso la constante de equilibrio se
reduce a medida que se incrementa la temperatura. Ésto origina que para valores negativos
de la constante de equilibrio se invierta la dirección de la reacción, reduciendose el contenido
de H2 e incrmentandose la cantidad de H2O en la mezcla.
Por otro lado, también se aprecia como a medida que se incrementa la relación vapor-biomasa
se reduce el contenido deH2 y CO y se reduce el poder caloŕıfico del gas obtenido. En la figura
4-6 se muestra la variación del poder caloŕıfico respecto de la temperatura de gasificación
para el cuesco de palma, se puede apreciar como el poder caloŕıfico se reduce a medida que se
incrementa la temperatura. estos resultados concuerdan con datos reportados en la literatura
[39, 59, 49].
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Figura 4-6: Poder caloŕıfico del gas obtenido a diferentes tasas de vapor/biomasa.
En la tabla 4-2 se muestra la composición del gas obtenido y su poder caloŕıfico a 1123
K (850 ◦C ) para cuesco de palma y cascarilla de café con diferentes valores de la relación
vapor-biomasa.
Tabla 4-2: Comparación del gas y su poder caloŕıfico superior a 1123 K (850 ◦C) diferentes
valores de la relación vapor/biomasa.
Biomasa vapor/biomasa Composición gas (%, bs) Ho
seca (g/g) CO CO2 H2 CH4 (MJ/Nm
3)
Cuesco de palma 0,5 45,24 2,36 51,45 0,95 12,64
1,0 33,32 10,40 55,30 0,98 11,64
1,5 26,16 15,22 57,67 0,93 11,02
2,0 21,65 18,25 59,22 0,88 10,63
Cascarilla de café 0,5 44,80 4,10 50,20 0,90 12,41
1,0 32,97 11,97 54,14 0,91 11,42
1,5 25,87 16,68 56,58 0,89 10,83
2,0 21,40 19,62 58,14 0,84 10,44
4.3. Análisis y comparación de resultados
Con el fin de validar los resultados obtenidos mediante el modelo planteado en este estudio;
se realizó la comparación de los mismos, con los resultados obtenidos por otros autores que
emplean el mismo tipo de biomasa y la misma temperatura de gasificación.
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A continuación se realiza la descripción de las condiciones a las cuales se llevaron a cabo
los experimentos que sirven de base para realizar la validación de los resultados teóricos
obtenidos en este estudio.
Durante la realización de los experimentos de gasificación llevados a cabo por Gómez, A.
[16], se realizaron experimentos con cuesco de palma y cascarilla de café. Se utilizo nitrógeno
como gas de arrastre y, por tanto, este aparece reportado en los resultados iniciales de las
cromatograf́ıas; sin embargo, en los resultados reportados las concentraciones de los com-
ponentes se encuentran en una base libre de nitrógeno y de ox́ıgeno porque estos no hacen
parte de los gases generados durante la gasificación.
De la misma forma las composiciones presentadas también se encuentran en una base libre
de agua, es decir, los cálculos se encuentran basados en un gas seco. La temperatura de
gasificación empleada fue de 1123 K (850 ◦C) y la relación vapor/biomasa fue de 0.5 en
todos los experimentos.
En la tabla 4-3 se presentan la comparacion entre los resultados obtenidos experimental-
mente por Gomez, A. [16] junto con los resultados obtenidos mediante el modelo planteado
en este estudio.
Tabla 4-3: Comparación de resultados experimentales obtenidos por Gómez, A. [16] y los
obtenidos por el modelo planteado en este estudio.
Biomasa Resultados vapor/biomasa Composición gas (%, bs) Ho
seca (g/g) CO CO2 H2 CH4 (MJ/Nm
3)
Cuesco de Modelo Propuesto 0,5 45,24 2,36 51,45 0,95 12,64
palma Gómez, A. 0,5 17,74 24,73 47,20 10,33 13,44
Dif. (%) 60,84 90,28 8,35 9,14 5,95
Cascarilla de Modelo Propuesto 0,5 44,80 4,10 50,20 0,90 12,41
café Gómez, A. 0,5 44,80 3,84 49,33 2,07 12,93
Dif. (%) 0,00 7,30 1,80 57,00 4,00
De la tabla 4-3, se puede establecer que los resultados obtenidos de forma numérica con-
cuerdan con los resultados obtenidos de forma experimental para el caso de la cascarilla de
café. En el caso del cuesco de palma los resultados concuerdan en el contenido de H2; sin
embargo difieren en gran medida para el CO,CO2 y CH4; esto se puede deber a las simpli-
ficaciones consideradas en el modelo, las cuales no consideran la producción de alquitranes
y asumen una gasificación total de la biomasa. Aśı mismo esto puede tener origen en que en
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el experimento no se alcanza el equilibrio.
Los valores de poder caloŕıfico obtenidos no presentan diferencias significativas en cada uno
de los materiales empleados. La diferencia en el caso del cuesco de palma puede radicar en
las diferencias existentes entre las fracciones obtenidas de forma experimental y numérica
anteriormente mencionadas. Sin embargo, los valores obtenidos se encuentran en un intervalo
aceptable para la realización del proceso con agua como agente de reacción en un gasificador
de corrientes paralelas.
Caṕıtulo 5
Diseño del sistema de gasificación
El concepto de diseño del sistema de gasificación esta basado en el principio de crear un
equipo que sea simple en su implementación, operación y mantenimiento. En términos gene-
rales, las caracteŕısticas del diseño empleado fueron aplicadas teniendo siempre presente la
intención de obtener la mayor cantidad de gas posible con un bajo contenido de alquitranes
e impurezas, todo enmarcado en la idea de reducir el costo del equipo lo máximo posible,
sin sacrificar en ningún momento la eficiencia y operabilidad del equipo. Esto permite una
eficaz implementación y operación en las zonas no interconectadas.
El equipo objeto de este estudio es un gasificador de lecho fijo, debido a la ventajas tec-
nológicas de simplicidad de operación y mantenimiento. De corrientes paralelas; debido a las
ventajas que ofrecen este tipo de disposición para el desarrollo del proceso, tales como, bajo
contenido de alquitranes presente en el gas obtenido y adaptación flexible a diferentes tipos
de biomasa a emplear en el proceso. El equipo opera con calentamiento indirecto con el fin
de obtener un gas con mayor poder caloŕıfico al no tener una zona de combustión al interior
del mismo. Adicionalmente se emplea agua como agente de reacción por su disponibilidad e
incremento en el poder caloŕıfico del gas obtenido debido a su alta reactividad. La operación
del equipo esta contemplada a presión atmosférica.
5.1. Dimensionamiento del sistema de gasificación
El dimensionamiento del sistema de generación de enerǵıa se realiza en primera instancia
estableciendo el requerimiento energético a suplir; posteriormente a partir de este valor se
procede a establecer la potencia a entregar en cada una de las etapas del sistema de generación
de enerǵıa. A continuación se realiza la determinación de la potencia a entregar en cada una
de las etapas del sistema.
50 5 Diseño del sistema de gasificación
5.1.1. Requerimiento Energético
El dimensionamiento del sistema de gasificación se centra en proveer enerǵıa suficiente para
satisfacer las necesidades de un hogar de una zona no interconectada. Para esto se considera
el consumo promedio de un hogar en dichas zonas. En la tabla 5-1, se muestran los equipos
eléctricos considerados en el calculo del requerimiento energético.
Tabla 5-1: Equipos eléctricos y su consumo, para un hogar ubicado en una ZNI, [52].
Equipo Cantidad Consumo (W) Consumo arranque (W)
Bombillo 60 W (c/u) 4 240 240
Televisor a color 180 W (c/u) 2 360 360
Equipo de sonido 1 150 150
Nevera 1 210 1000
Ventilador 100 W (c/u) 2 200 200
Maquina de coser 1 100 100
Otros (Radio, despertador) - 100 100
TOTAL - - 2150
Se concluye de esta forma que el requerimiento a suplir es de 2.15 kW, los cuales representan
la operación a carga máxima de los electrodomésticos presentes en un hogar promedio,
localizado en una zona no interconectada al sistema eléctrico nacional.
5.1.2. Sistema de generación
El sistema de generación se compone principalmente de dos conjuntos, conjunto generador
y conjunto gasificador. En la figura 5-1, se muestran los dos sistemas mencionados anterior-
mente y las diferentes etapas que los componen.
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Figura 5-1: Esquema consumo energético.
A continuación se describen cada uno de los conjuntos que componen el sistema y el cal-
culo de su respectivo requerimiento energético; desde la entrega final de la enerǵıa hasta su
comienzo en el sistema de gasificación:
Conjunto Generador
El conjunto generador esta compuesto por un motor de combustión interna que se encuentra
acoplado a un generador eléctrico que finalmente es el equipo que provee la enerǵıa. En esta
parte del sistema es donde se producen las mayores perdidas originadas por la baja eficien-
cia energética del motor de combustión interna. A continuación se describen los flujos de
potencia en cada uno de los equipos que componen esta etapa:
Generador eléctrico: se considera una eficiencia de 90%, con este valor se establece
que la potencia entregada por el motor al generador debe ser de 2.39 kW.
Motor de combustión interna: se considera una eficiencia de 35%, con este valor se
establece que la potencia entregada al motor es de 6.83 kW. Adicionalmente, se deben
considerar los efectos ocasionados por la altitud sobre el nivel del mar sobre la presión
y temperaturas atmosféricas como sobre la concentración de oxigeno en el aire y la
composición del mismo; para tal efecto basta considerar el efecto sobre las condiciones
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Donde Ni, P y T son la potencia indicada, presión y temperatura en el lugar de
operación, el subindice 0 indica condiciones de referencia (normalmente 0 msnm). Los
exponentes a y b son valores determinados experimentalmente, los valores de a = 1 y
b = -0.5 son ampliamente aceptados para una presión y temperatura estándar de
P0 = 1,0135 bar y To = 293 K. La implementación del equipo objeto de este estudio se
realiza en Bogotá, por lo tanto se debe hacer la corrección de la presión atmosférica,
la cual para Bogota tiene un valor de 0.75 bar, la temperatura promedio de operación
es de 20 ◦C la cual corresponde a la temperatura del nivel de referencia. Para estas
condiciones el factor de corrección f es de 0.74, obteniéndose un valor de 9.23 kW para
la entrada del motor.
Conjunto gasificador
Este conjunto esta compuesto por conjunto menores, tales como calentamiento, reactor,
alimentación y enfriamiento. Algunos de estos juegan un papel determinante en los flujos que
se deben manejar en el proceso para cumplir con el requerimiento energético anteriormente
establecido. A continuación se hace la determinación de dichos flujos.
Calentamiento: bajo el principio de realizar el proceso de una forma autotermica,
una fracción del gas obtenido del proceso es desviada hacia el sistema de calentamiento
con el fin de proveer la enerǵıa necesaria para el proceso. La fracción restante del gas
producido es utilizada en el conjunto generador.
La fracción de gas desviado se emplea en proveer la enerǵıa de calentamiento por medio
de un proceso de combustión realizado por medio de quemadores de gas. De esta forma
se obtienen gases de escape que son circulados por un espacio anular entre el reactor
y la pared exterior que soporta el sistema de aislamiento.
• Enerǵıa de proceso: Con el fin de establecer la enerǵıa necesaria para el ca-
lentamiento, se emplea un balance de enerǵıa; el cual esta compuesto de cuatro
partes las cuales se describen a continuación:
Eproceso = Ereac.,bio + Ecalen.,H2O + Ecalen.,H2O,bio (5-2)
El primer termino a la izquierda corresponde a la enerǵıa suministrada para el
proceso; para el caso de este trabajo esta enerǵıa necesaria para la realización
del proceso esta determinada mediante el producto entre el flujo de gas desviado
para calentamiento y el poder caloŕıfico del gas. El primer termino de la derecha
corresponde a la enerǵıa necesaria para iniciar la reacción de la materia prima a
emplear; el segundo termino a la derecha corresponde a la enerǵıa necesaria para
llevar el agente de reacción a la temperatura del proceso y finalmente se tiene el
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termino que corresponde a la enerǵıa necesaria para llevar el agua contenida en
la materia prima como humedad a la temperatura de proceso. En la ecuación 5-3,
se ilustra el balance de enerǵıa con los términos que componen cada una de las
partes descritas anteriormente:
ṁgas, calen =








◦ La parte inicial corresponde a la enerǵıa requerida para iniciar el proceso de
descomposición térmica de la biomasa seca y libre de ceniza. En experimentos
de gasificación en una etapa realizados en termobalanza por Gómez [17],
se estableció que el valor de la entalṕıa de reacción (∆Hr) de la biomasa
corresponde al 10% del poder caloŕıfico superior de la biomasa seca y libre
de ceniza.
◦ La segunda parte corresponde a la enerǵıa requerida para elevar la temper-
atura del agente de gasificación (agua) hasta la temperatura del proceso. La
enerǵıa necesaria para realizar esto se divide en tres partes, aśı:
1. Enerǵıa necesaria para incrementar la temperatura desde la temperatura
ambiente hasta la temperatura de evaporación.
2. Enerǵıa necesaria para realizar el cambio de fase de liquido a gaseoso.
3. Enerǵıa necesaria para elevar la temperatura del vapor desde la temper-
atura de evaporación hasta la temperatura del proceso (850◦C).
◦ El tercer termino corresponde a la enerǵıa necesaria para elevar la temper-
atura del agua contenida en la biomasa como humedad. La humedad de la
biomasa puede estar expresada respecto al peso seco (cantidad de agua referi-
da al sólido seco, (ω′)) o respecto al peso húmedo (cantidad de agua que
contiene el sólido referido al sólido húmedo (sólido seco + agua), (ω)). Para
efectos del balance de enerǵıa, el valor de la humedad se toma en base seca.






• Agente de reacción: los principales productos obtenidos de la pirólisis son una
fase volátil compuesta por alquitranes y gas, y una fase solida compuesta por
carbonizado; siendo este ultimo el principal elemento en la gasificación; ya que
el contacto de este con el agente de reacción a altas temperaturas, origina las
reacciones heterogéneas de gasificación. La reacción de gasificación se da entre
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en el carbono contenido en el carbonizado y el agente de reacción. Por estequio-
metrica y teniendo en cuenta los pesos molares, se tiene que por cada gramo de
carbonizado se requieren 1.5 gramos de agua para reaccionar. En la ecuación 5-5,
se puede apreciar lo anteriormente expuesto:
12 gr C + 18 gr H2O = 28 gr CO + 2 gr H2 (5-5)
Durante el desarrollo del proceso el agente de gasificación y su concentración de-
sempeñan un papel fundamental en la distribución de productos obtenidos. En
estudios cinéticos desarrollados por otros autores, se ha establecido que el medio
de gasificación puede usarse en diferentes concentraciones, desde 100% hasta nor-
malmente 10%, siendo los valores de 30%, 70% y 100% los valores que cubren
generalmente los intervalos comúnmente utilizados para estudios cinéticos [16].
El valor de 30% se escoge como ĺımite inferior teniendo en cuenta que a menor
concentración del medio de gasificación más dif́ıcil se hace obtener una conver-
sión completa, aún con tiempos de reacción prolongados. Con el fin de alcanzar
los valores de concentración del medio de gasificación anteriormente descritos, se
elabora una mezcla entre el agente de reacción en la concentración deseada y un
gas inerte, generalmente nitrógeno.
Por medio de estudios cinéticos se determino que para lograr una adecuada ve-
locidad de reacción la cantidad de agua adicionada al proceso debe contener un
50% adicional a la cantidad estequiometrica requerida [17], logrando de esta for-
ma valores superiores al 95% de conversión y tiempos razonables de reacción de
entre 3 a 7 horas [16]. Entonces por cada unidad de carbono se requiere 1.5 de
agua y considerando el 50% de exceso en el agente de reacción, se establece la
cantidad de agente de reacción a emplear esta dada por la siguiente expresión: :
ṁH2O,ad = 1,5 (1,5 ṁbiom,bs (ωcarbo,bs − abs)) = 2,25 ṁbiom,bs (ωcarbo,bs − abs)
(5-6)
Reactor: se puede establecer que el flujo de gas requerido del proceso debe satisfac-
er dos requerimientos, en primera instancia el requerimiento energético de un hogar
ubicado en una zona no interconectada al sistema eléctrico nacional, considerando las
perdidas de eficiencia ocasionadas en el conjunto generador (9.23 kW).
Adicionalmente el requerimiento energético para realizar la descomposición térmica de
la biomasa de forma autotermica, por medio de la alimentación de los quemadores con
una fracción del gas producido, considerando las perdidas de enerǵıa ocasionadas por la
5.1 Dimensionamiento del sistema de gasificación 55
eficiencia de los mismos (85%). La cantidad de energia requerida para el calentamiento
es igual al cociente entre el producto del flujo de gas desviado para el calentamiento
por el poder caloŕıfico del gas entre la eficiencia del quemador.
El cociente entre la adición de los requerimientos antes descritos y el poder caloŕıfico
del gas es equivalente al flujo de gas producido en el proceso. Esto se puede apreciar







Asimismo el flujo de gas producido en base seca corresponde a la adición entre la
cantidad de biomasa introducida al reactor en base seca y libre de ceniza, menos el
agua producida durante la pirólisis, junto con la cantidad de agua que reacciona durante
el proceso y pasa a formar parte de la fase gaseosa. Lo anteriormente enunciado esta
descrito en la siguiente expresión para la cantidad de gas producido durante el proceso:
ṁgas prod,bs = ṁbiom,bs (1− ωH2O,p) + 1,5 ṁbiom,bs (ωcarbo,bs − abs) (5-8)
Determinación de flujos del proceso: en la tabla 5-2, se ilustran los valores nece-
sarios para la determinación de los flujos másicos que intervienen durante el proceso.
Los valores de la primera y segunda columna corresponden a las fracciones de car-
bonizado y agua producidos durante el proceso de pirólisis; los valores de las siguientes
3 columnas restantes corresponden a los valores de contenido de ceniza, humedad y
poder caloŕıfico ilustrados previamente en la tabla 2-6.
Tabla 5-2: Valores necesarios para la determinación de flujos másicos (% en masa) [46].
Biomasa ωcarbo,bs% ωH2O,p% abs% ωH2O % Poder caloŕıfico (MJ/kg)
Ho Hs
Cuesco de palma 29,40 33,5 1,64 10,13 20,35 18,84
Cascarilla de café 26,70 35,6 1,16 7,04 19,03 17,49
De esta forma, las relaciones de los principales flujos másicos que constituyen el proceso,
se describen a continuación y se ilustran en la tabla 5-3,:
• Flujo de gas de calentamiento en relación con el flujo de biomasa empleada, se
obtiene de reemplazar la ecuación 5-6 que expresa la cantidad de agente de reac-
ción a agregar en función del carbonizado obtenido de la biomasa seca y libre
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de ceniza en la ecuación 5-3. De esta forma, la ecuación 5-3 queda expresada en
función del contenido de biomasa seca y libre de ceniza.
• Flujo de gas producido en relación con el flujo de biomasa en base seca empleada,
se obtiene de la ecuación 5-8.
• Flujo de biomasa seca y libre de ceniza, se obtiene de reemplazar las relaciones
anteriormente establecidas en la ecuación 5-7.
• Flujo de biomasa húmeda y con ceniza, se obtiene de adicionar los contenidos de
ceniza y humedad propios de cada tipo de biomasa considerados en este estudio.







ṁbiom,waf (kg / h) ṁbiom, an (kg / h)
Cuesco de palma 0,39 1,07 3,66 4,10
Cascarilla de cafe 0,35 1,02 3,67 3,97
Mediante los valores establecidos en la tablas 5-2 y 5-3, se establecen los valores de
los flujos obtenidos en cada etapa durante el desarrollo del proceso para cada uno de
los tipos de biomasa empleados en este estudio.
En la figura 5-2, se ilustran los diferentes flujos obtenidos para cada uno de los tipos
de biomasa considerados en este estudio, el orden de aparición corresponde a cuesco de
palma (cu), cascarilla de café (ca) y madera de haya (ha) en filas localizadas en cada
uno de los bloques descritos por etapa del proceso.
En la primera etapa se describen los flujos a la entrada los cuales corresponden a los
flujos de biomasa, de agente de reacción y del gas de arrastre. La segunda etapa cor-
responde al secado, durante esta etapa se produce la liberación del agua contenida en
la biomasa como humedad superficial obteniéndose al final dos flujos, el de la biomasa
seca y el del agua contenida en la biomasa como humedad superficial. La tercera etapa
corresponde a la pirólisis de la cual se obtienen tres flujos, los cuales corresponden a
flujo de gas mas alquitranes, flujo de carbonizado y el flujo de agua producida durante
esta etapa del proceso.
La cuarta etapa corresponde a la gasificación en la cual se produce en primera instan-
cia la reacción entre la fracción de carbonizado y la fracción correspondiente al flujo
de gas mas alquitranes, de aqúı se obtiene un flujo inicial de gas con un contenido
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medio de alquitranes. En segunda instancia se produce la reacción entre la fracción
de carbonizado y el agente de reacción produciéndose la total descomposición térmica
del carbonizado, obteniéndose de esta forma el flujo final de gas producido, la fracción
de ceniza contenida en la biomasa y la fracción correspondiente al agua restante que
no reacciona durante el proceso junto con el agua de exceso empleada para acelerar la
realización misma del proceso.
Figura 5-2: Descripción de flujos de biomasa, agente de reacción, gas de arrastre y los
respectivos subproductos obtenidos durante el desarrollo del proceso.
En la figura 5-3, se muestra el esquema de las diferentes etapas involucradas en el proceso
de generación energética anteriormente descritas y el requerimiento energético de cada una
de ellas.
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Figura 5-3: Esquema consumo energético.
5.2. Diseño constructivo del gasificador
Este estudio esta centrado en el diseño y construcción del conjunto de gasificación anterior-
mente descrito, el cual constituye la primera fase del sistema de generación de enerǵıa. Este
conjunto tiene como objetivo principal, proveer el gas combustible obtenido del proceso de
gasificación en condiciones apropiadas para su uso directo en el conjunto generador.
Este conjunto esta compuesto por el reactor y los conjuntos menores de alimentación y
enfriamiento. En la tabla 5-4 se muestran los requerimientos de diseño contemplados en este
estudio.
5.2 Diseño constructivo del gasificador 59
Tabla 5-4: Requerimientos de diseño del gasificador.
Requerimiento Descripción
Resistencia a altas temperaturas Debido a la temperatura de proceso es
necesario utilizar materiales resistentes
a altas temperaturas y corrosión
en la zona de gasificación.
Recolección de cenizas Con el fin de reducir el contenido de
cenizas en el gas a la salida del equipo
es necesario diseñar un sistema para
albergar las cenizas a medida
que se producen.
Recolección de condensados Con el fin de realizar los balances de
masa y determinar las fracciones de
productos obtenidas del proceso, es
necesario diseñar un sistema de
almacenamiento de los productos
condensados obtenidos del proceso.
Enfriamiento del gas obtenido Con el fin de realizar análisis de
composición del gas obtenido y control
del proceso, es necesario llevar el gas
obtenido del proceso a temperatura
ambiente.
Medición de temperaturas Es necesario establecer los perfiles
de temperatura que se dan al interior
del gasificador en las direcciones axial
y radial; esto con le fin de realizar la
caracterización térmica del equipo.
Circulación de gases de Bajo el principio de operar de forma
calentamiento autotermica, el equipo debe contar con
una cámara de calentamiento que permita
la operación bajo estas condiciones.
En la figura 5-4, se observa el esquema del conjunto de gasificación y los conjuntos menores
que lo componen:
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Figura 5-4: Esquema sistema de gasificación.
A continuación se describen cada uno de estos conjuntos y sus partes constitutivas:
5.2.1. Reactor
En primera instancia se establecieron las caracteŕısticas principales que deb́ıa cumplir el
equipo y la disposición de cada uno de los elementos que componen el sistema. Considerando
los valores de temperatura a los cuales se lleva a cabo el proceso y las caracteŕısticas de
resistencia a la corrosión que deb́ıa reunir el material de las partes que estuvieran en contacto
con la biomasa o el gas producido; se procedió a seleccionar un material que cumpliera con
el requerimiento especifico del proceso.
Selección del material
Debido a las condiciones inherentes del proceso se estableció que el material apropiado para
la fabricación del reactor es acero inoxidable. Éste es la aleación de hierro con un contenido de
cromo ≥ 10,5% y de carbono ≤ 1,2%, necesario para asegurar una capa protectora superficial
autorregenerable (capa pasiva), la cual proporciona la resistencia a la corrosión. Los aceros
inoxidables están divididos en diferentes grupos: ferŕıticos, martenśıticos y austeńıticos, sien-
do este ultimo grupo los más utilizados por la amplia variedad de propiedades que tienen.
El acero inoxidable austenitico mas común es el tipo 304, a partir de este se obtienen lo
diferentes tipos de aceros austeniticos, por medio de la adición o reducción de elementos
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que modifican la composición qúımica del material. Por medio de estos procedimientos se
pueden mejorar las propiedades mecánicas, soldabilidad, resistencia a altas temperaturas o
la resistencia a la corrosión. Espećıficamente el material a emplear deb́ıa tener caracteŕısti-
cas de resistencias a las altas temperaturas y corrosión, para obtener materiales con estas
propiedades se adiciona Cr y Ni al acero inoxidable tipo 304, obteniéndose los tipos 309,
309S, 310, y 310S.
Estos materiales presentan buena resistencia a la corrosión y oxidación a altas temperaturas
de servicio del orden de hasta 1200 ◦C [9]. En experimentos de exposición a cenizas sintéticas
a altas temperaturas se estableció como el acero tipo 310S presento una baja perdida de peso
en comparación a otros aceros convencionales como el 316 y de resistencia como el 310 [9].
El material seleccionado para las partes del equipo que se encuentran expuestas a altas
temperaturas y en contacto con la biomasa es acero inoxidable 310S, este tipo de acero
es el que presenta mejor comportamiento, resistencia a la corrosión y oxidación a altas
temperaturas. Cabe destacar que en el páıs al momento de la fabricación del equipo no se
contaba con tubeŕıa estándar fabricada en acero inoxidable 310S, por lo cual se hizo necesario
realizar la importación de los insumos requeridos para la fabricación del equipo.
Espesor de pared
Para efectuar el cálculo del espesor requerido en un recipiente ciĺındrico vertical, se usa el
procedimiento recomendado por ASME [3]. El diseño se realiza a presión interna. Para el
calculo se emplea la siguiente expresión:
t =
P R
S E − 0, 6P
(5-9)
Donde:
P es la presión de diseño. Para cilindros verticales es igual a la presión de trabajo mas
la presión hidrostatica del agua mas 30 (psi).
R es el radio interno del cilindro (pul).
S es el esfuerzo a tensión del material a la temperatura de operación (psi).
E es la eficiencia de las soldaduras.
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Se tiene entonces:
t =
(14, 7 + 3, 0317 + 30) (3, 18)
(25464) (0, 85)− 0, 6 (14, 7 + 3, 0317 + 30)
(5-10)
t = 0, 0075 pul = 0, 19mm (5-11)
Adicionalmente se considera el margen de perdida de masa debida a corrosión como 1 mm,
se tiene entonces que el espesor minimo es de 1,19 mm. Como resultado se resuelve emplear
para el cuerpo principal del reactor un tubo de 6 pulgadas de diámetro nominal, con un
espesor de pared de 3,4 mm, el cual proporciona un factor de seguridad de 2,86 para el
espesor de pared del equipo. El equipo esta compuesto de un tubo de acero como cuerpo
principal y un tubo exterior concéntrico, la cavidad creada entre los dos tubos es la cámara
de circulación de los gases que proveen el calentamiento a la biomasa. Asimismo existe un
tubo interior concéntrico, por el cual se realiza la extracción de los gases obtenidos durante
el proceso. En la figura 5-5, se puede apreciar la disposición espacial del equipo.
Figura 5-5: Conjunto reactor.
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Partes constitutivas y ensamble
El cuerpo del reactor esta conformado por 4 partes principales, que son inferior, intermedia,
exterior y tapa. En las figuras 5-6, 5-8, 5-9 y 5-10; se ilustran las disposiciones de ensam-
ble de cada una de estas partes y se indican las principales caracteŕısticas de cada una de ellas.
Parte inferior: La parte inferior del reactor esta compuesta principalmente por un tubo
de diámetro nominal de 2,5 pulgadas; el cual permite la salida de los gases del reactor. En
esta parte se encuentra ubicada la malla de recolección de cenizas, la cual tiene la función
de retener la biomasa y permitir el paso de las cenizas. De la misma forma se encuentra el
sistema de recolección de cenizas, el cual cuenta con una compuerta de acceso que permite
la extracción de las mismas. Las conexiones que permiten alimentar el agente de reacción al
interior del equipo se encuentra localizadas en esta parte del equipo. En la 5-6 se ilustra lo
anteriormente dicho.
Figura 5-6: Parte inferior del reactor.
Adicionalmente en el tubo que comunica al reactor con el sistema de enfriamiento se encuen-
tra localizado un deflector que tiene el propósito de retener las cenizas que sean transportadas
en el gas. los cuales se encuentran ubicados en la parte inferior del reactor. En la figura 5-7
se ilustra lo anteriormente dicho.
Figura 5-7: Parte inferior del reactor, ducto salida de gas.
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Parte intermedia: La parte superior del reactor esta compuesta principalmente por un
tubo de diámetro nominal de 6 pulgadas. Esta es la parte principal del equipo debido a que
forma la cavidad donde se deposita la biomasa proveniente del sistema de alimentación y
donde se realizan los diferentes procesos de descomposición térmica. En la parte exterior
se localizan los deflectores que obstruyen parcialmente el paso de los gases de combustión
provenientes de los quemadores; esto se hace con el fin de garantizar un tiempo mı́nimo de
residencia de dichos gases que permita la transferencia de calor efectiva hacia la biomasa.
Adicionalmente en la parte inferior del tubo se encuentra un anillo de soporte que sirve como
apoyo y sello para la malla de cenizas localizada en la parte inferior del reactor. En la figura
5-8 se ilustra lo anteriormente dicho.
Figura 5-8: Parte intermedia del reactor.
Parte exterior: La parte exterior esta compuesta principalmente por un tubo de diámetro
nominal de 12 pulgadas. Éste junto con la parte superior anteriormente descrita forman el
espacio anular por el cual circulan los gases de combustión provenientes de los quemadores.
En su parte superior se localizan los ductos que permiten la salida de estos gases hacia la
chimenea. Asimismo, en la parte inferior del mismo se encuentran localizados los ductos de
conexión a los quemadores; los cuales son opuestos entre śı y están desplazados respecto al
eje axial del tubo con el fin de crear un vórtice ascendente con los gases de combustión.
Los soportes que permiten fijar el reactor a la estructura soporte del sistema se encuentran
ubicados en la parte superior. Esta parte del reactor es el soporte de fijación del aislamiento.
En la figura 5-9, se ilustra lo anteriormente dicho.
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Figura 5-9: Parte exterior del reactor.
Parte Tapa: En esta pare del equipo están localizados los agujeros de fijación de los ter-
moelementos. Asimismo se encuentran localizados los agujeros de fijación que permiten
acoplar la cámara de circulación de los gases de combustión con el cuerpo del reactor. De
la misma forma en esta parte del reactor se encuentra también ubicada la entrada de la
biomasa al reactor. En la figura 5-10 se ilustra lo anteriormente dicho.
Figura 5-10: Tapa superior del reactor.
A manera de conclusión se puede decir que el reactor esta construido en acero inoxidable tipo
310S y conformado por tres tubos concentricos de 12, 6 y 2,5 pulgadas; adicionalmente cuenta
con una tapa superior que es la encargada de acoplarse con el tornillo de alimentación y alojar
66 5 Diseño del sistema de gasificación
el sistema de medición de temperaturas. Con el fin de evitar perdidas térmicas excesivas se
cuenta con un aislamiento de 2,5 pulgadas de lana mineral de fibra de vidrio; este tipo de
material tiene una baja conductividad térmica y apropiada resistencia a altas temperaturas.
En la figura 5-11 se ilustra el conjunto completo del reactor en corte. Se pueden apreciar las
partes que los conforman y su disposición en el equipo.
Figura 5-11: Ensamble del reactor en corte.
5.2.2. Alimentación
Este sistema es el encargado de almacenar y transportar la biomasa hasta el interior del
reactor; es la parte inicial el proceso. Para su diseño se consideró, el tipo de biomasa, sus
caracteŕısticas, tales como: tamaño, fluidez y abrasividad; tasa de alimentación y máximo
tamaño de grano. Se selecciono como dispositivo de dosificación un sistema de tornillo sin-fin
debido a su simplicidad, facilidad de operación y mantenimiento.
Los tornillos de alimentación son uno de los métodos mas antiguos y económicos para mover
materiales, principalmente consisten de un tornillo rotando en un cuerpo estacionario, el
material ubicado en el cuerpo estacionario es movido a lo largo de la longitud del cuerpo por
medio de la rotación del tornillo, el cual esta soportado por cojinetes de suspensión.
los componentes principales del sistema de alimentación son tolva de almacenamiento, tornil-
lo de alimentación y conjunto motriz. En la figura 5-12, se ilustran los componentes del
sistema y su disposición de ensamble.
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Figura 5-12: Sistema de alimentación.
A continuación se describen los componentes que conforman este sistema:
Tolva de alimentación
Es la encargada de almacenar la biomasa a emplear en los experimentos, tiene una capacidad
para 80 kg y esta construida en acero al carbón A-36. Este dispositivo esta provisto con dos
visores de nivel, que permiten la verificación efectiva de la dosificación y permiten prevenir
la formación de puentes de biomasa en su interior.
Tornillo transportador
Es el encargado de transportar la biomasa desde la tolva de alimentación hasta el interior
del reactor, esta construido en acero inoxidable tipo 304 y tiene una longitud de 1200 mm
y 1/2 pulgada de diámetro nominal. Esta acoplado a un sistema motriz que cuenta con un
moto-reductor de 1/2 Hp, que realiza la transmisión de potencia mediante ruedas dentadas y
cadena. En sus extremos esta provisto de uniones flexibles con el fin de prevenir la transmisión
de vibraciones al reactor.
5.2.3. Enfriamiento
El sistema de enfriamiento es el encargado de acondicionar el gas obtenido para la realización
de las actividades posteriores con el gas, como la alimentación al sistema de calentamiento
y la toma de muestras para el análisis de la composición del mismo. Al realizar la reducción
en la temperatura del gas obtenido, se logra la condensación de los productos no deseados
en el gas, tales como el agua y los alquitranes remanentes en caso de existir.
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El sistema esta compuesto por dos intercambiadores de calor de tubos concéntricos, los cuales
están conectados en serie y operan en contraflujo. En la figura 5-13, se aprecia la disposición
de ensamble del sistema de enfriamiento. Cada intercambiador esta compuesto de dos tubos,
en el espacio anular entre ellos circula el fluido de enfriamiento, que en nuestro caso es agua.
Para almacenar los productos que se condensan como resultado del proceso de enfriamiento
cada intercambiador cuenta con un deposito de recolección en la parte inferior del mismo.
El dimensionamiento del sistema se realizo con base en los flujos calculados para el proceso,
asumiendo presión atmosférica y tomando como 700 ◦C la temperatura de salida del gas
obtenido y 25 ◦C la temperatura del gas a la salida del sistema de enfriamiento.
Figura 5-13: Sistema de enfriamiento.
A continuación se describen los componentes que conforman este sistema:
Intercambiador de calor
Este dispositivo es el encargado de reducir la temperatura del gas obtenido del proceso; el
sistema de gasificación cuenta con dos unidades. Se acoplan al reactor y están construidos
en acero inoxidable tipo 304 con una longitud de 1 m cada uno. Constan de dos tubos
concéntricos de 2 y 3/4 de pulgada respectivamente. Adicionalmente los depósitos para el
almacenamiento de productos condensables están fabricados en lamina de 1/8 de pulgada
de espesor en acero inoxidable 304 y son totalmente desmontables para realizar labores de
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mantenimiento y limpieza.
Como criterio de diseño se tomaron los flujos correspondiente al cuesco de palma calculados
en la figura 5-2. En la tabla 5-5, se muestran los valores de diseño empleados.
Tabla 5-5: Valores de diseño del intercambiador de calor.
Parametro Valor
ṁH2O, fo 2,47 kg/h
ṁgas pro 3,852 kg/h
ṁN2 0,138 kg/h
Posteriormente se establece el flujo de gas seco. El cual esta compuesto por el flujo de gas
producido mas el flujo del gas de arrastre. Se tiene entonces:
ṁgas, bs = ṁgas, pro + ṁN2 (5-12)
El flujo total de gas se obtiene de la suma de los flujos de gas seco y agua producida durante
el proceso. Se tiene entonces:
ṁgas TOTAL = ṁgas bs + ṁH2O, fo (5-13)
Posteriormente se realiza el balance de enerǵıa para el intercambiador. Se tiene entonces:
(ṁCp∆T )gas, bs + (ṁ∆h)H2O,fo = (ṁCp∆T )H2O, enf (5-14)
En la figura 5-14 se ilustra la variación de temperatura a lo largo del intercambiador del
calor que tienen tanto la mezcla gaseosa como el agua de enfriamiento. Se puede apreciar
como el proceso esta compuesto por dos secciones principalmente. La primera comprende
el enfriamiento de las mezcla de gases desde la entrada al sistema de enfriamiento hasta el
inicio de la condensación del agua contenida en la misma. La temperatura de condensación
del agua contenida en la mezcla depende de la presión parcial de la misma en la mezcla, la
cual se establece mediante las fracciones volumetricas de vapor de agua y gas a la salida del
reactor.
En promedio se obtiene una relación de 65% y 35% para el gas y vapor de agua en volumen
respectivamente. Asumiendo comportamiento ideal y considerando una presion de 0,75 bar
se tiene que la presión parcial del agua en la mezcla es de 0,26 bar para lo cual la temperatura
de inicio de la condensación del agua es de 65 ◦C de acuerdo a las tablas de vapor.
Posteriormente en la segunda sección del proceso a medida que el agua se va condensando,
la presión parcial del agua en la mezcla va disminuyendo, de tal manera que la temperatura
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de condensación va disminuyendo hasta llegar a la temperatura de salida del gas. Para esta
temperatura (25 ◦C) el vapor de agua tendrá en la mezcla una presión parcial de 0,03 bar,
los cuales corresponden a una concentración en volumen del 4% lo cual equivale a 0,36% de
la cantidad inicial de agua. En vista de bajo porcentaje de agua presente en este punto se
asume que el gas a la salida del proceso se encuentra completamente seco.
Considerando los valores de flujo de gas mostrados en la figura 5-2 y que el flujo de agua
máximo disponible en el laboratorio es de 2 m3/h, lo cual corresponden a 2000 kg/h. Se
obtiene que el para el intercambiador de calor un flujo de calor promedio de 3,5 kW. La
temperatura de salida promedio del agua de enfriamiento es de 19,5 ◦C. En la figura 5-14
se ilustra la distribución de temperatura a lo largo del intercambiador.
Figura 5-14: Distribución de temperatura en el intercambiador de calor.
5.2.4. Distribución del gas
Adicionalmente el sistema de gasificación cuenta con un sistema de distribución del gas
obtenido del proceso. Éste a su vez se compone de equipos ó dispositivos auxiliares que
complementan la realización del proceso. El diámetro de las tubeŕıas de transporte del gas
hacia los equipos anteriormente mencionados es 3/4 de pulgada nominal, con esta dimensión
se logra cumplir con el requerimiento establecido por norma para el transporte de fluidos por
tubeŕıas. A continuación se hace una descripción de los equipos o dispositivos que componen
el sistema.
Filtro de part́ıculas
Es el encargado de limpiar el gas de part́ıculas solidas que hayan sido arrastradas en el gas,
tales como carbonizado sin degradar o cenizas. Esta construido en acero inoxidable 304 con
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una longitud de 200 mm y 1,5 pulgadas de diámetro. Se emplea lana de filtro como material
filtrante.
Analizadores de gases
Para el análisis de la mezcla de gases obtenida se toman muestras aleatorias del gas produci-
do durante el proceso, a las cuales posteriormente se les realizan pruebas de cromatografia.
Sin embargo como medida de control del proceso se emplea un medidor en linea que esta
provisto de un sensor de oxigeno, el cual mide en un rango máximo de 25% en volumen. La
referencia de este analizador es Politron TX (Drager). Esto permite establecer posibles fugas
en la lineas de conducción del gas.
Como medida de seguridad también se cuenta con un medidor portátil de CO2, el cual tiene
como función principal realizar mediciones permanentes para identificar posible fugas en el
proceso y prevenir accidentes.
Contador de gas
Es de tipo diafragma, de la marca GAOLI METER, referencia G6S, clase B. Este contador
permite medir flujos desde 0,06 m3/h hasta 10 m3/h con una presión máxima de 20 kPa. A
través del contador de gas se hace pasar todo el flujo extráıdo del reactor.
Dosificación de agua
Para la dosificación del agente de reacción se emplea una bomba de diafragma, de la marca
Grundfos, referencia DMS 2-11. Esta bomba permite una dosificación máxima de 2,5 l/h con
una presión máxima de 11 bar y exactitud de ± 1.
Calentamiento
Con el fin de proveer el calentamiento necesario para llevar a cabo el proceso, se cuenta
con 2 quemadores a gas; de la marca es Joannes, referencia JM3. Estos equipos tienen una
potencia térmica que varia desde 11,9 hasta 37,7 kW.
Medición de temperatura
Esta conformado por 9 termoelementos tipo K de 1/16 de pulgada de diámetro, los cuales
se acoplan en la tapa del reactor y se localizan en la dirección longitudinal del mismo.
Permiten medir la temperatura al interior del reactor en diferentes alturas. Logrando de esta
forma establecer los perfiles de temperatura tanto en la dirección radial como axial obtenidos
durante el proceso.
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Adquisición de datos
Esta conformado por un computador y una tarjeta de adquisición de datos marca Agilent, la
referencia de la misma es HP34970A. La tarjeta HP recibe información de los termoelementos
localizados en el reactor; analizador de oxigeno, transductor de presión y termoelementos.
Esta información consta del contenido de oxigeno en el gas, perfiles de temperatura al interior
del reactor, temperatura del gas a la salida del reactor, presión al interior del reactor. La
tarjeta env́ıa los datos al computador por intervalos de tiempo definidos por el usuario, que
van desde 2 hasta 20 segundos.
Toma de muestras
Con el fin de realizar la toma de muestras del gas obtenido del proceso para su posterior
análisis; el sistema cuenta con una conexión de bypass conformada por dos válvulas de tres
v́ıas que permiten la conexión de bolsas de muestreo. Las bolsas a emplear son de la marca
Tedlar, con 2 mm de espesor, capacidad de 1,6 l y cuentan con válvula on/off.
Sistema de seguridad y control
El sistema cuenta con un tablero de control, el cual esta habilitado para detener el proceso en
caso de cualquier eventualidad durante el desarrollo del mismo. Desde el tablero de control
se puede detener el funcionamiento de los quemadores y bomba de dosificación de agua.
Con el fin de regular el paso de gas a través del sistema se cuenta con rotametros que per-
miten la regulación del flujo de gas. En primera instancia se cuenta con un rotametro cuya
escala de medición va hasta 160 l/min, posteriormente el sistema esta provisto con un ro-
tametro para el by-pass de la toma de muestra; la escala de este dispositivo va desde 0,1
hasta 1,5 l/min. finalmente se cuenta con tres rotametros cuya escala va hasta 100 l/min
cada uno, los cuales regulan el paso de gas hacia los quemadores, el sistema de combustión
interna o la chimenea en el caso que se desee disponer de excesos en la producción de gas o
simplemente no se desee hacer uso del mismo.
Adicionalmente el reactor cuenta con un sistema de válvula de alivio calibrada para la
activación en 1,25 bar o activación manual si es necesario. Mediante este sistema se pretende
prevenir accidentes ocasionados por el posible taponamiento del equipo durante su operación.
5.3. Disposición constructiva
A continuación se muestra la disposición constructiva del reactor diseñado y construido en
este estudio. En primera instancia se ilustra el reactor mismo, posteriormente se ilustran los
sistemas auxiliares y finalmente el conjunto del reactor total.
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Figura 5-15: Parte inferior del reactor.
En la figura 5-15, se aprecian las conexiones a los quemadores que proveen la enerǵıa nece-
saria para sostener el proceso, de la misma forma se observa la compuerta del deposito de
cenizas y el tubo de salida del gas obtenido del proceso.
Figura 5-16: Parte superior del reactor.
En la figura 5-16, se aprecian las conexiones de los termoelementos que conforman el sistema
de medición de temperaturas, de la misma forma se observa el ducto de entrada de la
biomasa al reactor y el ducto de salida de los gases de combustión provenientes del sistema
de calentamiento.
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Figura 5-17: Sistema de enfriamiento.
En la figura 5-17, se aprecian las conexiones de entrada y salida al sistema de enfriamiento
tanto para el gas obtenido del proceso como para el agua de enfriamiento, de la misma forma
se aprecian los depósitos para condensado de dicho sistema y la estructura donde se soporta
todo el sistema de enfriamiento.
Figura 5-18: Disposicion deflectores.
En la figura 5-18, se aprecian la disposición de los deflectores en el tubo interno del reactor y
su sistema de fijación al mismo. se puede apreciar como éstos están desplazados 180 grados.
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Figura 5-19: Disposición quemadores.
En la figura 5-19, se aprecian la disposición de los quemadores y sus sistema de fijación al
reactor.
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Caṕıtulo 6
Puesta a punto del equipo
En este caṕıtulo se describe el conjunto de gasificación y se explican los criterios empleados
para realizar la puesta a punto del equipo.
Con el fin de establecer la puesta a punto del sistema de gasificación se llevaron a cabo prue-
bas de calibración en cada uno de los sistemas que lo componen. A continuación se describe
el procedimiento empleado para tal fin:
Reactor: En primer lugar se realizaron pruebas de estanqueidad, para determinar
posible fugas en el equipo. Posteriormente se realizaron pruebas de calentamiento, con
el fin de verificar el buen funcionamiento de los ductos y cámara de circulación de los
gases de calentamiento. De la misma forma se realizaron pruebas de dosificación del
agente de reacción con el fin de calibrar la bomba dosificadora.
6.1. Descripción del procedimiento
Cuando se realicen experimentos de gasificación en el reactor es necesario elaborar una
planeación previa en la cual se establezcan los diferentes parámetros involucrados.
6.1.1. Parámetros
El control de los parámetros a tener en cuenta en la realización de los experimentos de
gasificación es determinante en la ejecución exitosa del proceso. A continuación se describen
estos parámetros.
Material seleccionado
Es importante realizar un plan de experimentos con una sola muestra, ya que inclusive
el mismo material tomado de diferentes cosechas puede tener composiciones ligeramente
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diferentes que modificaŕıan los resultados experimentales.
Tamaño de grano
El tamaño de grano es importante en el desarrollo experimental, pues tiene influencia en la
forma como las reacciones se presentan. De acuerdo a lo expuesto en caṕıtulos anteriores con
una disminución en el tamaño de grano se reducen las reacciones secundarias.
Temperatura de proceso
Este parámetro debe permanecer constante durante a la sección experimental. De no ser
aśı se pueden obtener datos erróneos en los experimentos.
Agente de reacción
El agente de reacción a emplear es determinante en las proporciones presentes de los produc-
tos obtenidos. Con el fin de incrementar la velocidad de reacción es recomendable emplear
un exceso del 50% sobre la concentración estequiometrica en el agente de reacción para el
caso del agua.
6.1.2. Descripción del proceso
En primera instancia se describe de forma conceptual el proceso de gasificación; con base en
el sistema de gasificación del laboratorio de transferencia de calor de la Universidad Nacional
de Colombia, sede Bogotá.
En la figura 6-1 se presenta un esquema del sistema de gasificación y los equipos auxiliares
empleados para el desarrollo de este estudio. La designación de accesorios y equipos esta
dada de acuerdo a DIN 10628.
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Figura 6-1: Esquema del sistema de gasificación
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A continuación de hace la descripción conceptual del proceso de gasificación de biomasa con
base en la figuras 6-1, 6-2, 6-3 y 6-4.
En primera instancia se carga la tolva de alimentación (1) con la biomasa a emplear, se
inicia el calentamiento mediante los quemadores (2) destinados para ese fin; cuando se ha
alcanzado la temperatura de operación se inicia la alimentación de biomasa al reactor me-
diante el tornillo transportador (3) y se da inicio a al suministro del gas de arrastre (29),
el cual se regula y controla mediante un regulador de presión (30) una válvula de bola (31)
y un rotametro (32). De la misma forma mediante una bomba dosificadora (33) se inicia la
dosificación del agente de reacción.
La biomasa se aloja en el cuerpo del reactor (4) y en el ducto interior (5) del mismo que hace
las veces de filtro de carbonizado para la salida del gas obtenido. La descomposición térmica
de la biomasa se inicia a través de la transferencia de calor de los gases provenientes de los
quemadores, los cuales circulan por los ductos de calentamiento (6) dispuestos en el tubo
exterior del reactor (7). Como se explico anteriormente, con el fin de reducir la velocidad de
los gases de combustión al interior del equipo se instalaron deflectores (8). La salida de los
gases de combustión se realiza a través de un ducto (9) localizado en la parte superior del
equipo, ver figura 6-2.
Figura 6-2: Descripcion funcionamiento y partes del reactor
La medición de temperaturas con el fin de establecer el comportamiento térmico del equipo,
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se realiza mediante los termoelementos (10) ubicados a lo largo del equipo, estos termoele-
mentos tienen longitudes diferentes, la disposición de los mismos dentro del reactor es como
se describe a continuación; por cada longitud descrita en la figura 6-2 se tienen tres ter-
moelementos aśı. Uno en el eje central, otro en la mitad del radio del tubo que forma el
cuerpo del reactor (6 pulgadas) y finalmente otro termolelemento en la cercańıa de la pared
de tubo anteriormente descrito. De esta forma se logra establecer el cambio de temperatura
en la dirección radial y axial debido a que esta medición se hace a diferentes alturas, carac-
terizando el comportamiento en la zonas de secado, pirólisis y gasificación. En la figura 6-3
se ilustra lo anteriormente descrito.
Figura 6-3: Descripción disposición termoelementos
Las cenizas producidas durante el proceso atraviesan la malla de cenizas (11) y caen al
deposito de cenizas (12), de donde se pueden extraer a través de la compuerta (12A) diseñada
para ese fin. En el deposito de cenizas se localizan las conexiones para la alimentación del
agente de reacción (12B). De la misma forma el ducto interior cuenta con una malla filtrante
(14) para reducir el contenido de part́ıculas en el gas. Todo lo anteriormente enunciado se
pueder apreciar en las figura 6-4.
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Figura 6-4: Descripción parte inferior del reactor
Posteriormente el gas producido es desalojado del reactor mediante una bomba de succión
(15), mediante un termoelemento adicional (25) y un transductor de presión (26) se estable-
cen las propiedades de temperatura y presión del gas antes de ir hacia los intercambiadores
de calor (16), los condensados son descargados para mediciones y análisis (17) y el gas con-
tinua hacia el filtro de part́ıculas (18) con el fin de retirar las part́ıculas solidas de cenizas o
carbonizado que aun se encuentren en él.
Posteriormente el flujo de gas circula hacia el medidor de oxigeno (19) en linea descrito
anteriormente y mediante una válvula de bola (20) se habilita el flujo hacia la linea de
toma de muestra para análisis de cromatografia, para tal fin se regula el flujo de gas que
circula mediante un rotametro (21), el vaciado de la bolsa de muestra (24) y posterior suc-
ción del gas hacia la misma se realiza mediante una bomba de desplazamiento positivo (22),
la inversión entre succión y vació en la linea se realiza mediante una válvula de tres v́ıas (23).
La supervision del buen funcionamiento se hace mediante la adquisición de señales de los
dispositivos implementados para tal fin, los cuales transmiten a la tarjeta de adquisición de
datos (27) que a su vez se encuentra acoplada a un computador (28) que permite el manejo
de la aplicación diseñada para la adquisición y almacenamiento de los datos.
El gas obtenido del proceso, se divide en los dos flujos establecidos con anterioridad, hacia
los quemadores que proveen el calentamiento (34) y hacia motor de combustión (35). Con
el fin de evitar liberar gas del proceso sin combustionar al ambiente, el sistema cuenta con
un quemador adicional (36) a emplear en el caso que existan excesos o simplemente no se
pretenda emplear ninguno de los sistemas de combustión principales. En los experimentos
desarrollados en este estudio se empleo gas propano como combustible.
Finalmente, los gases de combustión obtenidos del reactor (37), del motor de combustión




Con el fin de realizar experimentos de gasificación, en primer lugar se debe realizar el mon-
taje del reactor y realizar una prueba de estanqueidad, con el fin de descartar la existencia
de fugas. Para la realización de experimentos en el gasificador de lecho fijo de corrientes par-
alelas se parte de la biomasa, esto implica que los procesos de secado, pirólisis y gasificación
ocurren de manera continua.
Es importante saber con exactitud la cantidad de material de trabajo, para esto se pesa la
biomasa a emplear, luego se deposita en la tolva de alimentación, tratando de obtener una
distribución uniforme. Posteriormente para verificar que el equipo no presenta problemas se
inicia el software que almacena y representa gráficamente los datos. Se debe prestar especial
atención al nivel de ox́ıgeno, el cual debe ser menor o igual a 1%, y a la temperatura y
presión del equipo, las cuales deben estar estables. A continuación encienden los quemadores
y se inicia el calentamiento.
La temperatura de inicio de los experimentos es de aproximadamente 20 ◦C y se inicia el
calentamiento hasta alcanzar la temperatura deseada de gasificación. Una vez se ha alcanza-
do esta temperatura se comienza la alimentación de biomasa y se espera a que se encuentre
en estado estacionario para hacer la toma de muestras para cromatograf́ıa. Todos los expe-
rimentos se desarrollaron a presión atmosférica.
Cuando se ha realizado el experimento se apaga el calentamiento y se inyecta aire de enfri-
amiento. Durante los experimentos de gasificación se deben recolectar los condensados que se
producen para cada uno de ellos, y que están formados, principalmente, por agua. Durante el
desarrollo del experimento se debe anotar cualquier aspecto relevante que en él tenga lugar,
para esto se debe prestar especial atención a cada una de las curvas y a los valores que arroja
el programa de medición, a fin de detectar cualquier anomaĺıa o punto a resaltar.
6.2.1. Descripción de pruebas de puesta a punto
Con el fin de realizar la puesta a punto del gasificador se realizaron pruebas en cada uno
de los conjuntos que componen el sistema de gasificación. A continuación se hace una breve
descripción de cada una de esas pruebas.
Dosificación de biomasa, agente y gas de arrastre
Esta prueba consistió en la realización de experimentos de dosificación con cascarilla de
café y cuesco de palma, esto con el fin de establecer el desempeño de del sistema y verificar
el no atascamiento del mismo durante la operación. Debido a las diferencias existentes entre
las materias primas empleadas se obtuvieron valores diferentes en las cantidades dosificadas
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por el sistema de alimentación. Obteniéndose un valor de 5,5 kg para la cascarilla de café y
4,3 kg para el cuesco de palma en una hora de operación.
En el mismo sentido se llevaron a cabo las pruebas de dosificación del agente de reacción y el
gas de arrastre. Esta pruebas consistieron en la verificación del correcto funcionamiento de
los dispositivos de regulación destinados para este fin; tales como bomba dosificadora y ro-
tametros. Los rangos establecidos están en función del flujo de biomasa a alimentar al equipo.
Como aspecto a destacar durante las pruebas de dosificación de la materia prima se estable-
ció que es necesario hacer un pre-tratamiento al cuesco de palma con el fin de reducir su
tamaño de grano, debido a que el tamaño proporcionado directamente desde las plantaciones
oscila entre 7 y 10 mm. Este tamaño origina una operación forzada en el equipo y crea esfuer-
zos adicionales en el tornillo de alimentación ocasionados por el atascamiento de part́ıculas
al interior del mismo. El pre-tratamiento empleado consistió en moler el cuesco de palma y
posteriormente tamizarlo con el fin de obtener un tamaño de grano de 4 mm.
Estanqueidad en el reactor y sistema de enfriamiento
Esta prueba consistió en la alimentación de nitrógeno al interior el reactor y la posterior
verificación de no existencia de fugas en el equipo. Como resultado se obtuvo en principio
fugas en las bridas de unión del reactor, las cuales se corrigieron mediante el reemplazo de
los empaques empleados en dichas bridas y el ajuste de los tornillos de unión en un torque
de 70psi. Adicionalmente, en el sistema de enfriamiento se realizo la verificación de fugas
tanto en el tubo interior por donde circula el gas como en el espacio anular donde circula el
agua de enfriamiento; se encontraron lo mismos inconvenientes que en el reactor y se hizo
necesario el reemplazo de los empaques de las bridas.
Verificación de fugas en ĺıneas de transporte
Esta prueba consistió en hacer circular nitrógeno en las lineas de transporte del sistema y
realizar la verificación de no existencia de fugas en las mismas. Se presentaron fugas aisladas
las cuales fueron identificas y corregidas sin necesidad de reemplazo de alguna pieza del
sistema.
Calentamiento y consumo de combustible
Esta prueba consistió en la operación del sistema de calentamiento del reactor, la cual tuvo
una duración de 60 minutos. Se establecieron los valores de temperaturas alcanzados al
interior del equipo y los consumos en la alimentación de gas combustible a los quemadores.
En la tabla 6-1, se ilustran los valores obtenidos. Se emplearon tres termoelementos en cada
nivel de altura del gasificador, la primera columna corresponde al valor de altura donde se
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encontraban localizados los termoelementos, la cual es medida desde la parte superior del
equipo. La siglas T1, T2 y T3 corresponden a cada termoelemento, siendo T1 el temolelemnto
localizado en el eje central del reactor y T3 el termoelemento localizado en la cercańıa de
la pared (ver figura 6-3). La medicion de temperatura en el eje central solo se realizo en la
parte baja del reactor con el fin de establecer las temperaturas en la zona de gasificación.
Tabla 6-1: Valores de temperatura obtenidos en las pruebas de calentamiento en el reactor.
Longitud Primera medición Segunda medición Tercera medición
(mm) a 20 minutos (◦C) a 40 minutos (◦C) a 60 minutos (◦C)
T1 T2 T3 T1 T2 T3 T1 T2 T3
553 - 44 60 - 70 73 - 80 81
864 - 418 428 - 600 607 - 615 618
1372 - 469 471 - 653 658 - 674 678
1854 731 760 767 801 804 809 807 812 817
El consumo de combustible durante la prueba fue de 854 litros, obteniéndose un caudal de
14,23 l/min en promedio. En el desarrollo de esta prueba se realizo la verificación de los
sistemas de medición de temperatura, presión y flujos; y el correcto funcionamiento de la
aplicación implementada en LabView para la recolección de datos. De igual forma al finalizar
la prueba de calentamiento se verifico el correcto funcionamiento del sistema de seguridad
mediante la apertura de la válvula de alivio del reactor.
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Caṕıtulo 7
Conclusiones
Para el proceso de gasificación de los tipos de biomasa propuestos en este estudio y de acuer-
do a los resultados obtenidos se puede concluir que:
El proceso de gasificación de residuos agroindustriales presenta gran potencial como
alternativa energética, que supla las necesidades de las comunidades localizadas en
zonas no interconectadas al sistema eléctrico nacional.
Los resultados obtenidos del proceso de modelado a través del equilibrio termodinámi-
co muestran que el contenido de CO y H2 aumentan a medida que se incrementa
la temperatura de gasificación. El contenido de metano presenta un comportamiento
inverso y se reduce a medida que aumenta la temperatura.
Altos valores de concentración en el agente de reacción respecto a la biomasa pueden dar
origen a múltiples desventajas; una de ellas es la reducción de las fracciones molares
de los gases combustibles contenidos en el gas producido. Esto se ve reflejado en la
disminución del poder caloŕıfico del gas.
El equipo de gasificación al ser de escala piloto presenta en mayor medida la aparición
de perfiles de temperatura tanto en la dirección radial como axial. La escalación de
estos fenómenos junto con la posible aparición de puentes al interior del equipo, dan
origen a inconvenientes en la operación del mismo. Por tal razón es necesario desarrollar
estudios tendientes a minimizar la aparición de estos fenómenos.
Un aspecto importante de los resultados obtenidos de forma numérica se centra en la
mezcla de gases. Como la composición de esta mezcla se conoce, es posible determi-
nar su poder caloŕıfico que se compara con experimentos realizados para otros tipos
de residuos. Los resultados muestran que el gas obtenido posee un aceptable poder
caloŕıfico.
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Los valores de poder caloŕıfico obtenidos de forma numerica no presentan diferencias
significativas con los reportados en la literatura y obtenidos de forma experimental
en cada uno de los materiales empleados. Los valores obtenidos se encuentran en un
intervalo aceptable para la realización del proceso con agua como agente de reacción
en un gasificador de corrientes paralelas.
Recomendaciones para trabajos próximos:
Se deben desarrollar trabajos futuros tendientes a la determinación de la influencia de la
variación de parámetros tales como tipo de biomasa, tamaño de grano y agente de reacción.
De la misma forma se debe evaluar la posibilidad de co-gasificación con el fin de mejorar la
eficiencia del proceso. La implementación de estas condiciones se podŕıa ver reflejada en la
mayor estabilización de las condiciones del proceso.
Se debe implementar junto con el modelo de equilibrio termodinámico desarrollado en este
estudio, un modelo que considere el estudio de cinéticas de reacción y de esta forma establecer
el desarrollo del proceso al interior del equipo; logrando aśı una predicción de los tiempos de
procesamiento y mayor exactitud en los resultados a obtener.
Apéndice A
Anexo: Plano conjunto general
sistema de gasificación
Figura A-1: Disposición general sistema de gasificación.
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